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 120(1&/$785$*(5$/
A Magnitude ou intensidade da perturbação da variável manipulada  
Bu K.A – ganho estático do processo, parâmetro gráfico da curva de reação  
D Tempo necessário p/ redução de atividade enzimática de 1 ciclo log min 
d Magnitude ou intensidade de um distúrbio externo ao sistema  
e Erro de uma variável de processo  
∆e Variação do erro de uma variável de processo  
e(t) Comportamento do erro de processo em função do tempo  
F Valor de ciclos requeridos para inativação enzimática  
fz valor posicional da saída do controlador IX]]\  
IHHGEDFN Estratégia de controle: controle realimentado  
IHHGIRUZDUG Estratégia de controle: controle preditivo  
G(s) Função de transferência no domínio Laplace  
Gd(s) Função de transferência do distúrbio imposto ao sistema  
Gec(s) Função de transferência do elemento final de controle  
Gfb(s) Função de transferência do controle Feedback  
Gff(s) Função de transferência do controle Feedforward  
h Amplitude da perturbação imposta na metodologia “bang-bang”  
HTST Processo térmico – KLJKWHPSHUDWXUHVKRUWWLPH  
I Amplitude pico a pico da resposta de um sistema em oscilação sustentada  
IAE Índice do valor absoluto do erro  ºC 
ISE Índice do valor absoluto do erro ao quadrado  ºC2 
ITAE Índice do valor absoluto ponderado do erro ºC.min 
K Ganho estático do processo   
K0, Ke Fatores de escala do controlador IX]]\/PI proposto por Li (1997)  
K1, Kd Fatores de escala do controlador IX]]\/PD proposto por Li (1997)  
Kc Parâmetro do controlador proporcional PID IHHGEDFN  
 xxx
Kcr Ganho crítico de um sistema em malha aberta  
Kff Parâmetro do controlador proporcional PID IHHGIRUZDUG  
M1 , M2 Valores assumidos pelo sinal y(t) em um dado instante do processo  
Mp Sobre sinal máximo  
NMP Número Mais Provável – unidade de contagem microbiológica   
Peu/ºBrix Unidade de atividade enzimática  
PID Controle convencional Proporcional-Integral-Derivativo  
Pcr Período crítico de um sistema em oscilação sustentada s 
6,62 Estratégia de controle: 6LQJOH,PSXW6LQJOH2XWSXW  
SL Suco de Laranja   
SLN Suco de Laranja natural  
T  Temperatura  ºC 
TCP Trocador de calor de placas  
td Tempo de atraso da estratégia IHHGEDFN min 
tdf Tempo de atraso da estratégia IHHGIRUZDUG min 
TL Taxa letal  
st  Instante do sobre-sinal  min 
rt  Tempo de subida min 
act  Tempo de acomodação min 
u(s) Função da perturbação no sistema no domínio Laplace  
u(t) Função temporal da perturbação no sistema  
y(s) Função de saída do sistema no domínio Laplaciano  
y(t) Comportamento temporal da saída do sistema  
ym Valor de saída de uma variável de processo  
ysp Valor do VHWSRLQW  
Z Intervalo temperatura que ocasiona variação de 10 vezes o valor de “D”  

 xxxi 
6tPERORVJUHJRV
ξ Fator de amortecimento  
η Viscosidade dinâmica cp 
ρ Densidade de uma solução kg/m3 
θ Ângulo formado pela reta tangente traçada a uma curva de reação do processo  
ν Viscosidade cinemática m/s 
τ Período natural de oscilação ou constante de tempo - coeficiente das funções de 
transferência 
min 
τd Tempo derivativo - parâmetro do controlador derivativo PID IHHGEDFN min 
τdf Tempo derivativo - parâmetro do controlador derivativo PID IHHGIRUZDUG min 
τi Tempo integral ou UHVHWWLPH - parâmetro do controlador integral PID IHHGEDFN min 
τif Tempo integral ou UHVHWWLPH - parâmetro do controlador integral PID IHHGIRUZDUG min 
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 5(6802
O trabalho consistiu na montagem, instrumentação e implementação de controladores 
convencionais e não convencionais, numa planta de pasteurização contínua em processo de 
alta temperatura-curto tempo (HTST - +LJK7HPSHUDWXUH6KRUW7LPe) de sucos. O binômio 
escolhido, de 91 oC/ 40 s foi baseado em aplicações para suco de laranja, e conseguido 
através de um trocador de calor a placas sanitário com três seções de troca térmica 
(regeneração, aquecimento e resfriamento) e de um tubo de retenção. Água a alta 
temperatura e solução de propileno-glicol foram utilizados como fluidos de aquecimento e 
de resfriamento, respectivamente. A solução-modelo utilizada foi composta de água e 
sacarose, de mesmas propriedades físicas e reológicas do suco de referência. As linhas de 
escoamento dos três fluidos foram instrumentadas e controladas, conforme estratégias e 
lógicas aplicadas. A avaliação da ordem dos comportamentos das temperaturas de 
pasteurização e de resfriamento sob perturbações degrau das vazões dos fluidos secundários 
mostrou que o processo se comporta conforme funções de 2a ordem com fator de 
amortecimento igual a um e sob perturbações de carga do sistema, conforme funções de 1a 
ordem com tempo de atraso, ambas com baixo grau de não-linearidade. As lógicas e 
estratégias de controles implementadas foram os controles convencionais PID/IHHGEDFN e 
PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG e o controle não convencional )X]]\/PID/IHHGEDFN As 
variáveis controladas foram as temperaturas de pasteurização, após o tubo de retenção, e a 
de resfriamento, na saída do produto do trocador, enquanto que as vazões dos fluidos 
secundários foram as variáveis manipuladas do sistema. Os controles foram avaliados e 
comparados através dos índices de erros IAE, ITAE e ISE e do comportamento da variável 
controlada, sob perturbações de carga no sistema, realizadas por alterações na temperatura 
de entrada da solução-modelo no processo. Os resultados mostraram que o erro das 
temperaturas controladas sob perturbações ficou dentro da faixa de ±0,4 oC. Os índices de 
erros mostraram que os três controladores testados tiveram valores próximos, podendo ser 
considerados eficientes na manutenção das temperaturas de pasteurização e de resfriamento 
do processo. 
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The goal of this work was the building, instrumentation and implementation of 
conventional and non-conventional controllers in a HTST (+LJK7HPSHUDWXUH6KRUW7LPe) 
continuous processing prototype of fruit juice. A plate heat exchange with three sections of 
heat exchange (regeneration, heating and cooling) and a holding tube were used to achieve 
a holding time of 40 s at 91oC, used in the processing of orange juice. Water at high 
temperature and propylene-glycol solution were used to heat and cool the product, 
respectively. The model-solution used was composed of water and sucrose, with the same 
rheological and thermo-physical properties of the refereed juice. The three fluid lines were 
instrumented and controlled according to the strategies and logics used. The dynamic 
behavior of the pasteurization and cooling temperatures after disturbances in the secondary 
fluid flow rates were best represented by second-order systems with the dumping ratio 
equals to one. The dynamic behavior of the same temperatures after disturbances in the 
inlet product temperature were best represented by first-order systems with dead time. Both 
behaviors presented low level of non-linearity. The control strategies and logics 
implemented were the conventional controllers PID/feedback and 
PID/feedback/feedforward and the non-conventional controller Fuzzy/PID/Feedback. The 
controlled variables were the pasteurization temperature after holding tube, and the cooling 
temperature at the outlet of the pasteurizer; while the manipulated variables were the flow 
rates of the secondary fluids. The controls were evaluated and compared by the absolute 
error indexes, IAE, ITAE e ISE and by the behaviors of the manipulated variables, after 
disturbances in the product inlet temperature. The results showed that the error of both 
controlled temperatures were within ±0,4 oC range after disturbances in the inlet model-
solution temperature. The error indexes of the three controllers tested presented similar 
values, indicating efficiency of the controllers in the maintenance of the pasteurization and 
cooling temperatures. 
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Atualmente a constante necessidade de melhora do nível de qualidade dos 
produtos alimentícios, tanto para satisfazer o consumidor cada vez mais exigente como a 
legislação vigente, leva as indústrias alimentícias a buscarem soluções através do controle 
de processos, utilizando recursos como a automação e estratégias de controle. 
Os processos de industrialização de alimentos dificilmente operam em regime 
estacionário por serem complexos e envolverem diversas variáveis sujeitas a alterações em 
suas condições iniciais. Esses distúrbios podem ser causados tanto pelas variáveis 
provenientes de plantas integradas, como aquelas de aquecimento e de resfriamento, como 
de alterações nas condições iniciais do próprio produto alimentício. Oscilações no processo 
de tratamento térmico de um produto podem gerar conseqüências danosas, tanto do ponto 
de vista da qualidade e integridade do produto como economicamente para a empresa 
processadora. Diante deste contexto, aplicação de controles nos processos industriais vem 
sendo cada vez mais indispensável, gerando tanto o aprimoramento das técnicas existentes 
como o estudo de novas alternativas e estratégias de controles.  
Os controles e estratégias convencionais, como PID e SISO/)HHGEDFN são 
encontrados com maior freqüência nos processos industriais, porém a escassez de aplicação 
dos sistemas não convencionais gera dúvidas quanto à efetividade de controle dos mesmos. 
A lógica não convencional IX]]\ tem sido aplicada com sucesso no controle de alguns 
processos industriais, no entanto, em indústrias alimentícias sua utilização ainda é pouco 
explorada. A ausência desses estudos, acoplada ao fato de existirem poucas referências 
sobre a aplicação desses controles em processos de pasteurização de fluidos alimentícios 
incentivaram a realização do trabalho proposto.  
Os produtos alimentícios, na sua maioria, apresentam alta sensibilidade à 
degradação de seu aroma, sabor (IODYRU) e nutrientes sob processos térmicos, porém 
necessitam dos mesmos para o aumento de sua vida útil, através da inativação enzimática e 
microbiológica. Sendo assim, a avaliação da efetividade de controle com diferentes tipos de 
lógicas pode contribuir para uma melhor adequação em processos, ainda integrada a outros 
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processos de suporte, procurando respeitar as restrições dos produtos alimentícios, quanto 
às características nutricionais, sensoriais e microbiológicas. 
O constante crescimento do consumo do suco pasteurizado justifica a escolha 
de seu processo como o enfoque para os testes experimentais. Segundo Tribess (2003), o 
consumo do suco de laranja pasteurizado em 1993, seu ano de lançamento no mercado 
nacional, foi de 1 milhão de litros, crescendo para 160 milhões de litros em 1999 e 
ultrapassando 200 milhões de litros em 2000,  o que responde a faturamento anual de mais 
de R$ 500 milhões. 
Diante destes fatos, o objetivo do presente trabalho consistiu em avaliar 
diferentes lógicas de controle para manutenção da temperatura de pasteurização e de 
resfriamento do produto em uma planta integrada e contínua de pasteurização. Os 
resultados são comparados entre si, avaliando as eficiências entre as lógicas de controle 
convencionais PID com estratégias IHHGEDFN e IHHGEDFNIHHGIRUZDUG com o não 
convencional IX]]\ PID. 
A escolha do trocador de calor de placas foi feita baseada na sua característica 
de se adequar a este processo, e pelo fato deste equipamento apresentar certas vantagens em 
relação ao trocador tubular, principalmente em relação ao menor espaço ocupado e maior 
facilidade de limpeza. Este tipo de trocador vem sendo amplamente utilizado na indústria 
de alimentos para os mais diversos fins, dentre eles a pasteurização de fluidos alimentícios, 
inclusive de sucos naturais. Uma estratégia de controle da temperatura de processo neste 
tipo de equipamento é fundamental para a obtenção de um produto de boa qualidade, e que 
também possibilite processos eficientes do ponto de vista econômico. 
Para uma melhor compreensão do estudo realizado por este trabalho, optou-se 
pela apresentação do mesmo na forma de capítulos, onde cada um apresenta a introdução, 
materiais e métodos, resultados e conclusões. A seguir são explicitados os conteúdos de 
cada capítulo abordado. 
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¾Capítulo I: Especificação do processo de pasteurização e produto 
Neste capítulo foi realizado um levantamento dos processos de pasteurização 
comumente empregados para suco de laranja, com o objetivo de se especificar o binômio 
tempo/temperatura a ser utilizado neste projeto. Além disso, um estudo foi realizado com a 
finalidade de encontrar uma solução modelo representativa do suco de laranja, para ser 
utilizada nos testes experimentais. 
¾Capítulo II: Montagem e instrumentação da planta de pasteurização 
Neste capítulo foi abordado com maior detalhamento todos os equipamentos 
envolvidos na montagem e instrumentação da planta integrada. Detalhou-se a arquitetura de 
comunicação híbrida (analógica e )LHOGEXV)RXQGDWLRQ), o sistema de aquisição de dados e 
sistema supervisório empregados. Este capítulo também constou das calibrações e aferições 
dos equipamentos envolvidos no processo, como sensores de temperaturas e bombas. 
¾Capítulo III: Sintonia dos controles das linhas de utilidades do processo 
de pasteurização 
Além do controle da temperatura de pasteurização e de resfriamento do 
produto, foi necessária a implantação de controladores nas linhas de utilidades com o 
intuito de garantir uma temperatura controlada de entrada destes fluidos no processo. Assim 
sendo, este capítulo mostra com detalhes como foi configurado o controle das temperaturas 
dos fluidos secundários envolvidos no processo: água quente e propileno-glicol resfriado. 
¾Capítulo IV: Banco de conhecimento do processo de pasteurização. 
O banco de conhecimento consiste na fase de reconhecimento do processo de 
pasteurização.  Primeiramente os dados de projeto do pasteurizador foram comparados aos 
dados experimentais e em seguida foi encontrado o regime estacionário no qual a planta 
pasteuriza o produto dentro das especificações de tempo/temperatura requeridas. A seguir 
foi realizado um planejamento de ensaios de perturbações individuais nas variáveis 
manipuladas para se obter as curvas de reação do mesmo e caracterizá-lo quando sua ordem 
e linearidade. Devido ao número extensivo de ensaios e do longo tempo necessário para a 
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realização dos mesmos, nesta etapa e nas etapas de configuração dos controladores, água 
foi utilizada no sistema, como produto. A solução modelo elaborada no capítulo I foi 
utilizada nos ensaios finais de comparação dos controladores.  
¾Capítulo V: Controles convencionais do processo de pasteurização 
Este capítulo consistiu na sintonia e implementação dos controles 
convencionais PID em cada seção com as estratégias IHHGEDFNeIHHGEDFNIHHGIRUZDUGe a 
avaliação de seus desempenhos após perturbações de carga impostas individualmente em 
cada seção, e na planta integrada de pasteurização HTST. 
¾Capítulo VI: Controle IX]]\ do processo de pasteurização 
Neste capítulo foram abordadas a configuração e implementação do controle 
IX]]\ individualmente nas seções de aquecimento e resfriamento do processo de 
pasteurização, assim como na planta integrada, e avaliado sua eficácia após perturbações de 
cargas no sistema. 
¾Capítulo VII: Comparação entre controles convencionais e IX]]\ no 
processo de pasteurização utilizando a solução-modelo 
Para finalizar o trabalho, a eficácia dos controles convencionais PID foi 
comparada com os resultados obtidos dos controladores IX]]\ implementados no processo 
de pasteurização, utilizando a solução-modelo de suco de laranja elaborada. 

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Na indústria de alimentos, além do aspecto econômico, têm-se como principais 
preocupações manter a uniformidade em relação às características físicas e organolépticas 
do produto principalmente nos processos que envolvem tratamentos térmicos e, ao mesmo 
tempo, garantir produtos seguros e dentro dos níveis microbiológicos estipulados pela 
legislação. O mercado atual mostra maior interesse no consumo de produtos práticos, 
porém que sejam bem similares ao produto LQQDWXUD. O crescimento do consumo de suco 
de laranja natural pasteurizado vem confirmar esta tendência. 
 68&2'(/$5$1-$
 +LVWyULFRGR6XFRGH/DUDQMD
Segundo Abecitrus (2001), o estado de São Paulo possui o maior parque 
citricultor do mundo e é responsável por mais de 80% da produção nacional, com 186,3 
milhões de árvores em produção e 22,6 milhões de pés novos. A maior parte da produção 
destina-se para a indústria de suco de laranja concentrado congelado, a qual o Brasil detém 
51% da produção mundial. Quase a metade do suco de laranja consumido no mundo vem 
do Brasil, especialmente das lavouras paulistas. Chiara (2003) cita que na safra 2003/2004, 
o Estado de São Paulo deverá colher 335,6 milhões de caixas de laranja de 40,8 
quilogramas, segundo as estimativas mais recentes do Instituto de Economia Agrícola 
(IEA) da Secretaria da Agricultura do Estado de São Paulo. As exportações de suco de 
laranja somaram de julho de 2002 a junho de 2003 cerca de 1,077 milhão de toneladas, 
segundo estatísticas da Secretaria de Comércio Exterior (Secex) do Ministério do 
Desenvolvimento, Indústria e Comércio. Os principais compradores, com 662,9 milhões de 
toneladas são os países da União Européia.  
Apesar da grande importância do suco de laranja concentrado congelado, 
Tribess & Tadini (2003) cita que o mercado interno de suco industrializado está 
estritamente relacionado ao comércio dos sucos de laranja natural, pasteurizado e 
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reconstituído tendo em vista que o concentrado é rejeitado pelo consumidor brasileiro que 
está acostumado com o suco de laranja fresco cujas características sensoriais são 
superiores. Em 2000, a produção de suco pasteurizado no país superou 200 milhões de 
litros, gerando faturamento de mais de R$ 500 milhões de reais. A porcentagem de 
exportação deste suco é irrelevante (0,5 %) comparando-se com a do suco concentrado 
(85%), o que mostra um grande potencial a ser desenvolvido. 
Segundo Coelho (1996), a produção de suco de laranja  refrigerado no país 
começou com a empresa Parmalat em 1991 a qual detinha 60% do mercado em 1996, 
concorrendo com mais 4 empresas. Neste mesmo ano, a Nestlé entrou também neste 
segmento, com a intenção de disputar o consumo de 25 milhões de litros de suco anuais e 
um faturamento avaliado em U$ 35 milhões.  
 
 6XFRGH/DUDQMD3DVWHXUL]DGR
O processo de pasteurização do suco de laranja tem como objetivos principais 
estender a vida de prateleira do produto, mantendo suas qualidades sensoriais e o aspecto 
do produto fresco, diretamente relacionado com a redução da flora bacteriana e com a 
estabilidade da turbidez característica do suco, atingida pela inativação da pectinesterase. 
Segundo Kimball (1991), o suco de laranja não pasteurizado pode apresentar 103 a 104 
bactérias por mililitro, que resultarão uma alta deterioração do produto, caso o mesmo 
permaneça por poucas horas sem pasteurização ou refrigeração. No Brasil os padrões 
microbiológicos de sucos de laranja LQ QDWXUD, devem seguir a portaria nº 451/97 do 
Ministério da Agricultura (1997) para sucos e refrescos LQQDWXUD  que são:  
• Salmonela: ausência em 25 mL; 
• Bactérias do grupo coliforme de origem fecal: NMP máximo, 10/mL; 
• Bolores e leveduras: máximo de 104/mL. 
Nos padrões de identidade e qualidade do suco de laranja, suco de laranja 
“simples” ou “integral” é designado o suco de laranja sem adição de açucares e na sua 
concentração natural. O suco de laranja reconstituído, isto é, obtido da diluição do 
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concentrado e recomposto até sua concentração natural, é designado de “ suco de laranja re-
constituído” . 
A composição do suco de laranja integral deverá obedecer aos padrões de 
identidade e qualidade especificados para produto, apresentados na Tabela 1. Estes limites 
também se aplicam para sucos de laranja re-processados.  
Tabela 1 - Padrões de identidade e qualidade do suco de laranja integral 
 Máximo Mínimo 
Densidade relativa 20/20oC - 1,042 
Sólidos solúveis (oBrix a 20oC) - 10,5 
Ácido cítrico anidro 20,0 9,0 
Sólidos em suspensão (%, V/V) 7,0 0 
Álcool etílico (graus GL) 0,5 - 
Açúcares Totais, naturais da laranja, (g/%) 13,0 - 
Ácido ascórbico, (mg/%) - 38,0 
Óleo essencial 0,03 - 
 
Atualmente no mercado nacional há uma grande gama de marcas de produtores 
de suco de laranja pasteurizado e acondicionados em embalagens Tetra-Brix, tanto na 
forma integral como do tipo re-constituído. Os cultivares predominantes no Brasil são da 
laranja Pêra-Rio e Valência. Segundo Sizer et al. (1988), os sucos de laranja concentrados 
produzidos no Brasil, são fabricados predominantemente com a laranja do tipo Pêra-Rio, 
sendo que a proporção que varia de 13-15:1 de laranja Pêra-Rio para Valência. 
 23URFHVVRGH3DVWHXUL]DomRGR6XFRGH/DUDQMD
Estudos mostram que a pasteurização a temperaturas relativamente baixas, 
como 65,6 oC ou 72 oC, têm mostrado ser suficiente em relação à inativação microbiana de 
sucos de laranja (Kimball, 1991; Correa Neto, 1998). Porém, estas temperaturas, não são 
suficientes para manter estabilidade em relação a turbidez característica do suco, que é 
considerada um importante parâmetro de aceitação deste produto pelo consumidor. 
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Segundo Klavons et al. (1994), a turbidez do suco se deve à associação da 
pectina extraída da estrutura da laranja no processo de extração com pequenas partículas 
em suspensão. A perda da turbidez está relacionada com a ação da enzima pectinesterase, 
presente naturalmente na laranja, que atua diretamente na pectina, desencadeando um 
processo que resulta em uma diminuição da viscosidade do suco, formação de duas fases 
que é caracterizada pela parte superior clarificada. Muitos estudos já foram realizados, 
principalmente sobre o comportamento reológico e sobre as propriedades físicas de suco de 
laranja natural, em função de sua composição e/ou temperatura (Vieira, 1995; Ramos & 
Ibartz, 1998 e Moresi & Spinosi 1980). Outros estudos foram realizados no intuito de 
inativar a pectinesterase presente dos sucos cítricos, através de tratamentos térmicos 
(Eargman & Rouse, 1976; Nath & Ranganna,1977; Arbaisah et al., 1997; Wicker & 
Temeli, 1988; Versteeg et al. 1980), e também por outros métodos como aplicação de 
ondas ultrassônicas (Vercet et al.,1999) e pela aplicação de alta pressão (Basak & 
Ramaswamy, 1996). 
O cálculo das condições de processo para inativação da pectinesterase pode ser 
feito pelo Método Genérico, aplicado para especificar os equivalentes de tempos de 
aquecimento na redução da carga microbiana de alimentos, conforme descreve Gonçalves 
et al. (1992). Na aplicação para o cálculo do binômio tempo/temperatura de inativação da 
pectinesterase, são medidos os valores de redução da atividade da enzima. Para isto são 
definidos alguns parâmetros essenciais para o cálculo deste binômio: D, Z e TL. O valor de 
D é definido como o tempo, em minutos, necessário para redução de 90% ou de um ciclo 
logarítmico da atividade da enzima. A Figura (1.a) representa graficamente o valor de D, 
num gráfico hipotético de atividade enzimática YHUVXVtempo. Neste exemplo, um minuto é 
necessário para redução de um ciclo logarítmico da atividade enzimática da pectinesterase a 
uma temperatura constante T. O valor Z é definido como o intervalo de temperatura que 
ocasiona variação de 10 vezes o valor de D, sendo numericamente igual ao valor de graus 
de temperatura necessários para a curva de resistência térmica atravessar um ciclo 
logarítmico e matematicamente igual ao recíproco da inclinação da mesma curva. Uma 
representação gráfica do valor de Z é mostrada na Figura (1.b), onde o valor de 10oC é 
necessário para a redução de D em 10 vezes. 
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Figura 1 -  Representações gráficas dos valores de D e Z. D Representação gráfica do valor de D. E 
Representação gráfica do valor de Z 
A Taxa letal (TL) representa a razão entre o tempo de aquecimento na 
temperatura de referência e o tempo a uma determinada temperatura (T), conforme mostra a 
equação (1). Para esta aplicação específica, a TL representa a taxa de inativação enzimática. 
z
T
ref
)refTT(
10
D
D
TL
−
==
 (1) 
 
Conhecendo-se os valores de Z, na temperatura de referência, esta equação 
torna possível o cálculo de qualquer outro binômio tempo/temperatura que satisfará a 
mesma condição de inativação enzimática. Dependendo da inativação enzimática requerida, 
o produto deve ser submetido por tempos maiores que D. Nestes casos, define-se F, o valor 
de ciclos logarítmicos que se quer reduzir de uma concentração inicial. No caso da 
inativação de pectinesterase, aconselha-se uma inativação de 99 %, que corresponde 
redução de dois ciclos logarítmicos da atividade enzimática ou o valor de F=2D (Eargman 
& Rouse, 1976).    
Segundo vários estudos, a inativação da pectinesterase pelo calor acontece a 
temperaturas acima de 90oC. Kimball (1991) cita que o binômio de 91oC por 40 segundos é 
largamente utilizado para a inativação da enzima. Eargman & Rouse (1976) pesquisaram as 
relações tempo/temperatura para inativação da pectinesterase em sucos de laranja obtidos 
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por 4 diferentes variedades da fruta (Hamilin, Pineapple, Valência e Duncan). Segundo 
seus estudos, os sucos cítricos apresentam uma atividade inicial de 1 a 4 x 10-2 Peu/oBrix e 
os sucos considerados comercialmente estáveis devem apresentar uma atividade na 
magnitude de 10-4 Peu/oBrix, conseguida pela redução enzimática de dois ciclos 
logarítmicos (F=2D). Os seus estudos mostraram que o suco obtido da laranja Valência 
apresentou maior resistência à inativação da enzima e, portanto sugerem a utilização do 
binômio referente a este suco, de 1 min /90 oC com Z=12,2, para aplicação em sucos de 
laranja em geral, já que os sucos comerciais são geralmente uma mistura (EOHQG) de 
diversas variedades de frutas.  
Utilizando suco de laranja obtido da variedade Navel, Versteeg et al. (1980) 
identificaram e estudaram a inativação enzimática de 3 tipos de pectinesterase (I, II e PM) 
sendo as duas primeiras de menor massa molecular, diferenciadas pela atividade enzimática 
e a terceira apresentando alta massa molecular. Neste estudo, foi concluído que a 
pectinesterase de alta massa molecular está presente nos sucos em frações menores que 5%, 
porém devido a sua maior resistência à temperatura, é a maior responsável pela 
desestabilização da turbidez do suco de laranja, já que tratamentos mais severos são 
necessários para sua inativação. Neste estudo foi concluído que pasteurização por 0,8 min 
(48 s) a 90 oC é necessária para inativar 99% desta pectinesterase. 
Nath & Ranganna (1977) estudaram a inativação térmica de pectinesterase em 
suco de laranja obtidos da variedade 0DQGDULQ e obtiveram valores de redução enzimática 
(D), temperatura e valor de Z de 0,54 min (32 s); 91,94 oC e 20,6 oC , respectivamente, para 
sucos com pH de 3,6 e valores de 0,438 min (26s); 111,94 oC e 18,2 oC para sucos com pH 
de 4,0. Neste estudo, recomenda-se que para sucos com pH de 3,6 o valor de F seja 
equivalente a 2D e para sucos de pH 4,0, equivalente a 2,5D.  
Dos estudos citados anteriormente pode-se concluir que devido à necessidade 
de altas temperaturas no binômio aplicado para a inativação da pectinesterase, a inativação 
microbiológica será totalmente satisfeita, já que necessita de temperaturas bem inferiores, 
geralmente 72oC/ 15 s, conforme Kimball (1991).  
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Apesar das altas temperaturas utilizadas nos binômios para a inativação da 
atividade enzimática (maiores que 90 oC), a degradação da vitamina C do suco é baixa. 
Segundo  Karel et al. (1975), o valor de Z e C121oD  são de respectivamente de 27,7oC e 1,12 
dias, significando que,  para a degradação de 90% de vitamina C é necessário a exposição 
do produto na temperatura de 121,1oC por 1,12 dias. 
 62/8d®(602'(/26'()/8,'26$/,0(17Ë&,26
A utilização de soluções modelos, que se aproximem às características dos 
fluidos alimentícios vem sendo empregada em diversos trabalhos da área científica, por 
apresentar vantagens, principalmente em relação a fatores como: custos da aquisição da 
matéria-prima, necessidade de armazenamento adequado, facilidade de deterioração do 
produto alimentício, possibilidade de perdas das características físicas e reológicas do 
mesmo durante seu re-processamento ou armazenamento. 
Davey (1997) utilizou soluções modelos de açúcar, carboximetilcelulose 
(CMC) e hidroxietilcelulose (HEC) para estudar o efeito combinado da temperatura e 
concentração na viscosidade das soluções.  
Num estudo de transferência de calor em trocadores de calor de placas, 
soluções  Newtonianas e não-Newtonianas foram elaboradas por Rene et al. (1991). As 
soluções Newtonianas foram água e mistura de água e sacarose até concentração máxima 
de 67%, enquanto que as soluções não Newtonianas foram compostas de CMC, alginato e 
goma guar, em concentrações que variaram de 0,6 a 1,04%. 
Alguns trabalhos, utilizando soluções modelo de fluidos não Newtonianos, 
foram realizados, principalmente em aplicações de transferência térmica entre fluidos, 
dentre eles pode-se citar Shimizu et al. (1999), Béreiziat & Devienne (1999), Filkova et al. 
(1987) e Miura & Kawase (1998). Todos estes trabalhos caracterizaram soluções aquosas 
de CMC e/ou goma xantana, caracterizando-as reologicamente e utilizando o modelo da lei 
da potência para definir os parâmetros reológicos, índices de consistência e de 
comportamento do fluido. 
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Em relação a soluções modelo específicas de suco de laranja, Watanabe et al. 
(1979) formularam uma solução modelo de suco de laranja da variedade 0DQGDULP para 
estudar a natureza do depósito em membranas de osmose reversa durante a concentração de 
soluções. Porém, as duas soluções utilizadas pelos autores continham apenas dois 
componentes: 0,3 % de celulose sendo a primeira com 0,16% de pectina e a segunda com 
0,08% de pectina, não simulando, portanto, os sólidos solúveis do suco. Num recente 
estudo, Berto et al. (2003c) formularam uma solução aquosa composta de sacarose 
carboximetilcelulose que apresentou satisfatoriamente o comportamento reológico de um 
suco de laranja concentrado de 65oBrix e 7% de polpa. No trabalho de Berto et al. (2003a) 
esta mesma solução modelo foi avaliada quanto à estabilidade térmica e após 4 horas de 
tratamento térmico a 60 oC a queda no valor do índice de consistência foi de 9 % enquanto 
o índice de comportamento de fluxo manteve praticamente constante, indicando a 
possibilidade de re-processamento da solução. 
 752&$'25(6'(&$/25'(3/$&$6(2352&(662+767
Os trocadores de calor de placas consistem de uma estrutura na qual fica suspenso 
um pacote de placas de metal de superfícies onduladas, com passagens para dois fluidos, 
onde ocorre a transferência de calor. O pacote de placas fica posicionado entre uma placa 
fixa e uma placa de aperto móvel, e é preso por parafusos laterais. As placas são vedadas 
nas bordas por gaxetas de borracha e possuem aberturas nos cantos, dispostas de tal forma 
que os dois fluidos circulam através de espaços alternados entre as placas. O número de 
placas depende da taxa de escoamento, das propriedades termo-físicas e reológicas dos 
fluidos e das temperaturas de operação. 
Os trocadores de calor de placas são usados amplamente na indústria de alimentos, 
em diversos processos de tratamento térmico, como recuperação de calor, pasteurização e 
esterilização, podendo ser utilizados como meios de trabalho líquido/líquido e 
vapor/líquido. 
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Masubuchi & Ito (1977) e Leuliet et al. (1990) citam as principais vantagens do 
trocador de calor de placas comparado aos tubulares: 
• Coeficiente de transferência de calor é alto e o trocador de calor é compacto; 
• Ambos os lados da placa são facilmente acessíveis à limpeza e inspeção. 
• Possibilidade de recuperação de energia; 
• Utilização simples; 
• Presença de turbulência a baixas velocidades.  
Segundo Lund & Bixby (1974), algumas limitações detectadas na operação dos 
trocadores de calor de placas podem ser abordadas, como os problemas verificados de 
incrustação na superfície das placas. Este fato ocorre quando os fluidos envolvidos são 
sensíveis ao calor e formam uma película de material incrustado que acarreta uma redução 
no coeficiente de transferência de calor. Esta redução é função do tempo de operação e, na 
inexistência de um controle da temperatura do processo, pode se tornar um grande 
problema, por exemplo, em indústrias de laticínios.  
No caso de pasteurização de leite pelo método UAT (Ultra Alta Temperatura), mais 
conhecido por HTST (+LJK 7HPSHUDWXUH 6KRUW 7LPH), a temperatura se constitui na 
principal variável, pois a qualidade do produto final depende principalmente de como ela 
foi controlada. Atualmente, o controle se limita apenas em verificar se a temperatura do 
produto na saída do tubo de retenção está acima do mínimo permitido. Como não há um 
controle mais acurado, o cálculo do valor de letalidade do processo, que é dependente da 
temperatura e do tempo de residência no tubo de retenção, não pode ser avaliado 
precisamente, acarretando prejuízos tanto às características sensoriais do produto como 
também no cálculo de sua vida de prateleira. Muitas vezes, para assegurar que o processo 
seja efetivo no ponto de vista de destruição microbiológica, o excesso de tratamento 
térmico que pode levar a situações de temperatura muito acima desse limite, causa 
superaquecimento e conseqüente perda da qualidade do produto. 
Alguns trabalhos estudaram o processo HTST em trocadores a placas, com 
implementação de controles. Dentre eles, pode-se citar o trabalho de Shief et al. (1992) que 
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aplicou a lógica IX]]\ em um processo HTST  comparando seu desempenho a um controle 
convencional PID/SISO e o trabalho de Negiz et al. (1996) que compararam o controle 
realimentado simples (SISO), o controle realimentado em cascata e o controle 
Multivariável.  
De uma maneira geral o processo HTST é caracterizado pelo binômio 
tempo/temperatura, que garantirá um produto seguro no ponto de vista microbiológico e 
que ao mesmo tempo mantém suas características sensoriais e nutricionais. Portanto, a 
garantia da pasteurização visando a obtenção de um produto seguro e com vida de 
prateleira estendida depende da temperatura atingida neste processo e do tempo de 
permanência do produto no tubo de retenção. Sistemas de controles que definem a 
temperatura de saída do produto do tubo de retenção como VHWSRLQWdo processo garantem 
não apenas um produto seguro como também possibilitam a indústria a operar com 
diferentes VHWSRLQWV para diferentes tipos de produtos (Negiz et al., 1998). 
 &$5$&7(5,=$d­2'2&203257$0(17275$16,(17('(
352&(6626
O conhecimento do comportamento de uma variável de processo no regime 
transiente é fundamental para a caracterização do processo e para auxiliar na configuração 
dos controles a serem implantados na planta. O comportamento transiente pode ser obtido 
através do acompanhamento de uma variável após uma perturbação imposta ao sistema em 
uma ou mais variável(s) manipulada(s). 
O comportamento da variável de processo assistida em função do tempo após a 
perturbação no sistema é chamado de “ curva de reação do processo”  que é a base para a 
configuração dos controladores convencionais PID pela metodologia proposta por Cohen & 
Coon (Coughanowr & Koppel, 1978;  Stephanopoulos, 1984;  Ogunnaike & Ray, 1994)  
O comportamento no regime transiente de uma variável de processo após uma 
perturbação no sistema pode ser descrito conforme mostra a equação (2), onde, neste caso, 
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“ A”  representa a intensidade da perturbação imposta do tipo degrau, K o ganho estático do 
processo e u(t) a função da perturbação. 
)t(u.A.K)t(y =  (2) 
 
Analogamente poderia-se representar o comportamento de outros tipos de 
perturbações, como do tipo pulso, senoidal, rampa, etc. No caso do estudo de um processo, 
a perturbação do tipo degrau unitário é mais utilizada por ser, na prática, de fácil 
implementação. Neste caso, cita-se como exemplo a abertura brusca de uma válvula. 
Para representar o comportamento de um processo em regime transiente, 
utiliza-se a função de transferência (eq. 3), definida como sendo a relação da transformada 
de Laplace da saída (função resposta – y(s)) e a transformada de Laplace de entrada (função 
perturbação - u(s)), considerando-se todas as condições iniciais nulas. Dentre as principais 
propriedades da função de transferência tem-se: sua definição aplica-se somente para 
sistemas lineares invariáveis com o tempo, é independente da entrada do sistema, é aplicada 
em sistemas contínuos e é expressa somente em função da variável complexa “ s” . 
 )s(u
)s(y)s(G =  (3) 
 
A utilização da transformada de Laplace permite, de uma forma mais simples e 
conveniente, a representação de processos dinâmicos, por utilizar apenas equações 
algébricas, proporcionando diretamente a relação entre o distúrbio (LQSXWV) e as respostas do 
sistema (RXWSXWV). 
Segundo Stephanopoulos (1984), a grande maioria dos processos em 
engenharia química é não-linear, porém, as técnicas que envolvem processos lineares 
apresentam vantagens no sentido de que: 
• Não há uma teoria geral para solução analítica de equações diferenciais não-
lineares; 
• O sistema não-linear pode ser aproximado adequadamente a um sistema linear 
dentro de certas condições operacionais; 
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• Avanços significativos no estudo da teoria do controle linear permitem a 
síntese e projetos de efetivos controles, mesmo em processos não-lineares. 
Em contrapartida, para processos complexos com uma não linearidade muito 
acentuada, a aproximação para sistemas lineares pode levar a um controle deficitário ou 
demandar muito esforço computacional nos casos onde correções de sintonia dos controles 
em tempo real são necessárias. Neste contexto, surgem os estudos da implementação de 
controles não convencionais como, por exemplo, os controles IX]]\ e neural.  
Os sistemas são caracterizados pelo comportamento decorrente a perturbações 
impostas no processo, podendo ser de primeira ordem, segunda ordem ou sistemas 
complexos de ordem superior. A função de transferência de primeira ordem é caracterizada 
pelos parâmetros “ K” , ganho estático do processo e “ τ” , período natural de oscilação ou 
constante de tempo, enquanto que os sistemas de segunda ordem apresentam um termo 
adicional “ ξ” , conhecido como coeficiente de amortecimento do sistema.   
No caso dos sistemas de segunda ordem, seus comportamentos diferenciam-se 
em relação à localização dos pólos da malha fechada no plano complexo. Se 0<ξ<1, o 
sistema é dito sub-amortecido, pois os pólos da malha fechada são complexos e 
conjugados, situando-se no semi-plano esquerdo do plano “ s”  e a resposta é transitória. Se 
ξ=1, o sistema é definido como criticamente amortecido, com dois pólos reais e iguais. Para 
valores de ξ>1, os pólos são distintos e reais, correspondendo a sistemas sobre-
amortecidos.  
Os sistemas de ordem superior são mais complexos e englobam: processos 
multicapacitivos (Q-processos de primeira ordem em série), processos com tempo morto e 
processos com resposta inversa.  Para os sistemas multicapacitivos, cada sistema é 
caracterizado por possuir várias funções de transferência de primeira ordem cuja resposta 
de cada sistema afeta os sistemas consecutivos. A função de transferência resultante é o 
produto das funções de transferência individuais. 
A seguir, são apresentadas as funções de transferência e a correspondente no 
domínio do tempo de alguns destes sistemas, para uma perturbação degrau de magnitude A. 
5HYLVmR%LEOLRJUiILFD*HUDO 
 17 
• Sistema de 1a Ordem 
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• Sistemas de 2a ordem: 
s
A
)1s2s(
K)s(y 22 +ξ+τ=  (5) 
 
9Caso: ξ<1 
( )



φ+ϖ
ξ−
−=
τ
ξ−
tsene
1
11A.K)t(y
t
2
 



−
=
−
=
−
ξ
ξφ
τ
ξ
ϖ
2
1
2 1
tan
1
 (6) 
 
9Caso: ξ=1 
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• Sistema de 1a ordem com tempo morto 
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As figuras a seguir mostram o comportamento dos sistemas apresentados nas 
equações anteriores. A Figura 2 mostra o comportamento de um sistema de 1a ordem com e 
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sem tempo morto e a Figura 3 apresenta sistemas multicapacitivos e de 2a ordem assumindo 
vários valores do coeficiente ξ. 
 
Figura 2 - Comportamento de sistemas de 1a ordem (a) e 1a ordem com tempo morto (b). 
(a) (b) 
Figura 3 - Comportamento de sistemas multicapacitivos (a) e de 2a ordem com diferentes valores do 
coeficientes de amortecimento (b) 
Os estudos do comportamento transiente da temperatura de saída de trocadores 
de calor após uma perturbação do sistema mostram que a tendência do comportamento é a 
formação de uma curva do tipo “ s” . Este fato foi constatado nos trabalhos de Berto (2000) e 
Berto & Silveira Jr (2003) que simularam as curvas de reação de processo em trocadores de 
calor a placas, de Gratão (2002) que estudou experimentalmente as curvas de reação do 
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processo após perturbações no sistema composto por um trocador de calor de tubo duplo, e 
também nos trabalhos de Sharifi et al. (1995) e Das et al. (1995), dentre outros. 
Devido às características da curva de reação ser do tipo “ S”  ela se ajusta 
adequadamente tanto em funções de sistemas primeira ordem com tempo morto como para 
sistemas de 2a ordem com valores de ξ próximos de 1.  
 &DUDFWHUL]DomRGRFRPSRUWDPHQWRQmROLQHDUHPSURFHVVRVGLQkPLFRV
Os sistemas lineares podem ser caracterizados pelas funções de transferência e 
através delas é possível se predizer resultados. Para estes sistemas, a característica dinâmica 
da resposta do processo a uma perturbação na entrada é independente das condições 
específicas de operação para o tempo de implementação da perturbação na entrada. Em 
outras palavras, perturbações idênticas realizadas em condições de estado estacionário 
diferente irão gerar respostas de magnitude e características dinâmicas idênticas. 
Porém a realidade mostra que mais ou menos intensamente, todos os processos 
físicos exibem algum tipo de comportamento não linear e, portanto, num processo que 
apresente um comportamento altamente não linear, o uso de um modelo linear pode ser 
inadequado.Há duas propriedades básicas que caracterizam o comportamento de um 
sistema linear: o princípio da superposição e a análise da independência da resposta 
dinâmica.  
4.1.1. PRINCÍPIO DA SUPERPOSIÇÃO 
Para sistemas lineares, se as respostas de um processo para perturbações A1 e 
A2 são respectivamente R1 e R2,, de acordo com o princípio da superposição, a resposta para 
(A1+A2) é (R1+R2). 
Em geral, este princípio determina que a resposta para um sistema linear, para a 
soma de N perturbações na entrada é a mesma que a soma das respostas para as 
perturbações individuais. 
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Como um resultado deste princípio, tem-se que a resposta de um sistema linear 
para a mesma perturbação degrau de amplitude “ A”  é exatamente a mesma que para “ A”  
vezes o degrau unitário do sistema. O mesmo é válido para outros tipos de perturbações. 
4.1.2. INDEPENDÊNCIA DA RESPOSTA DINÂMICA CARACTERÍSTICA E 
CONDIÇÕES DO PROCESSO 
Para um sistema linear com as mesmas condições de estado estacionário, a 
mudança observada na resposta para uma certa perturbação positiva terá uma perfeita 
imagem especular da resposta para uma perturbação negativa de mesma amplitude. 
Para o sistema não linear estas propriedades não são válidas, ou seja: 
• A resposta da soma das perturbações na entrada não é igual à soma das 
respostas individuais; 
•  A resposta para uma perturbação degrau de magnitude A não é igual a A 
vezes a resposta unitária do degrau; 
• A magnitude e características dinâmicas da resposta degrau são dependentes 
das condições iniciais de operação em estado estacionário; 
• A resposta degrau negativo não é a imagem especular de um degrau positivo; 
• A resposta para um sistema não linear para uma perturbação senoidal não é 
uma função perfeitamente senoidal. 
Segundo Ogunnaike & Ray (1994), o modelo de equações que irão representar 
o comportamento dinâmico deste sistema deve adequadamente conter termos não lineares e 
a comodidade de caracterizar o comportamento do sistema dinâmico pelo uso de funções de 
transferência linear é perdida. 
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Segundo Ogata (1985), os controles automáticos têm tido papel vital no avanço 
da engenharia e ciência se tornando parte fundamental na modernização de processos 
industriais. Os avanços nesta área são concentrados em atingir a performance ótima de 
sistemas dinâmicos, proporcionando diversos benefícios como maior qualidade e menor 
custo, aumento da taxa produtiva, dentre outras. 
Basicamente, as estratégias de controle dividem-se em duas categorias 
principais: IHHGEDFN e IHHGIRUZDUG. No controle IHHGEDFN a variável de processo a ser 
controlada é medida, e esta medida é usada para ajustar outra variável que pode ser 
manipulada. Na estratégia de controle IHHGIRUZDUGa perturbação do processo é medida e 
usada para ajustar a variável manipulada. 
 O controle IHHGEDFN apresenta as seguintes características principais: 
• A ação corretiva ocorre assim que a variável controlada se desvia do VHWSRLQW, 
independente da fonte ou tipo de perturbação; 
• Não há nenhuma ação corretiva até que um desvio na variável controlada 
ocorra. Assim, um controle perfeito, onde a variável controlada não se desvia 
do VHWSRLQW é teoricamente impossível. 
 Já o controle IHHGIRUZDUG, em contraste, apresenta as seguintes 
características: 
• A ação corretiva é tomada a partir da observação da perturbação, antes que 
ocorra mudança na variável controlada; 
• O controle perfeito seria possível utilizando-se o controle IHHGIRUZDUG onde é 
observada a perturbação e faz-se uma ação corretiva antes que a perturbação 
afete a variável controlada; 
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Porém a grande desvantagem do controle IHHGIRUZDUG é que ele necessita do 
conhecimento de todas as perturbações possíveis do processo, sendo que, quando este 
conhecimento não é satisfatório, ação corretiva pode falhar. Em aplicações industriais, o 
controle IHHGIRUZDUG geralmente é usado em combinação com o controle IHHGEDFN 
 A habilidade de lidar com perturbações não medidas de origem 
desconhecida é a principal razão do amplo uso do controle IHHGEDFN para controle de 
processos. 
A Figura 4 mostra o diagrama de blocos de um controlador IHHGIRUZDUG
(Gff)/IHHGEDFN(Gfb), sendo c(s) a função de saída do controlador IHHGEDFN que tem como 
entrada o erro e(t)=ysp-ym(t),  Gec(s) o elemento final de controle IHHGEDFN, G(s) a função de 
transferência do processo,  Gd(s) a função do distúrbio externo (d), u(s) a variável 
manipulada e y a variável monitorada do sistema (ysp = valor de VHWSRLQW, ym= valor lido, 
y(s), função de saída do sistema). O objetivo do controlador é manter o valor da variável de 
saída “ y”  dentro do nível desejado, sob distúrbios ocorridos no processo. Os diferentes 
tipos de controle diferem entre si na maneira de relacionar o erro e(s) com o sinal c(s). 
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Figura 4 – Diagrama de blocos de um controle feedforward (Gff)/feedback(Gfb).  
As estratégias de controle também se diferenciam quanto ao número de 
variáveis controladas e manipuladas. Os sistemas SISO (VLQJOH LQSXW VLQJOH RXWSXW) se 
caracterizam por uma variável controlada de entrada e uma variável manipulada de saída. 
Sistemas com mais entradas e saídas são chamados sistemas multivariáveis ou sistemas tipo 
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MIMO (PXOWLSOHLQSXWPXOWLSOHRXWSXW Na estratégia MISO (PXOWLSOHLQSXWVLQJOHRXWSXW) 
é feito o monitoramento em mais de uma variável e há apenas uma variável manipulada de 
saída. Segundo SINHA (1984), na realidade, todos os sistemas são multivariáveis, pois 
sempre há mais do que uma entrada e uma saída, porém, em algumas situações, os efeitos 
podem estar fora do controle do projetista, como por exemplo no caso de alterações 
ambientais. Pela complexidade do controle em sistemas multivariáveis, estudos são 
realizados geralmente com o intuito de utilizar estratégias SISO ou MISO adequadas que 
garantam respostas satisfatórias. Outro recurso utilizado é o controle em cascata que pode 
ser implantado na estratégia SISO. Neste caso, duas variáveis monitoradas serão suporte 
para o uma atuação na saída do controlador. 
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O comportamento dos diversos controladores convencionais pode variar, 
dependendo das ações implementadas em cada um deles. Ogata (1985) cita as 
características básicas das ações dos tipos de controladores, para um sistema com um sinal 
de saída y(t) e um sinal de erro atuante de e(t)conforme a seguir: 
5.2.1.  CONTROLE DE DUAS POSIÇÕES 
Mais conhecido como liga-desliga (RQRII ) este tipo de controle caracteriza-se 
pelo elemento atuante possuir apenas duas posições fixas que são, em muitos casos, a 
posição de ligado e desligado do sistema. Este tipo de controle é simples e econômico, e 
por esta razão muito aplicado em processos industriais. A resposta a este controle é 
oscilatória e a amplitude de oscilação de saída pode ser reduzida diminuindo-se o intervalo 
diferencial entre as ações de ligar e desligar. Porém uma diminuição excessiva deste 
diferencial aumenta a freqüência das operações da chave podendo gerar diminuição da vida 
útil do componente. Sendo e(t) a função erro da variável controlada, representada pela 
diferença entre o valor lido e de VHWSRLQW, o sinal y(t) assume valores constantes, mínimo e 
máximo (M1 e M2).  
5HYLVmR%LEOLRJUiILFD*HUDO 
 24 
0)t(eparaM)t(y 1 >=  (10) 
0)t(eparaM)t(y 2 <=  (11) 
 
Um exemplo típico destes controladores está no funcionamento de 
equipamentos de refrigeração como as geladeiras domésticas. 
5.2.2. CONTROLADORES PID 
Os controladores PID são mais avançados que o controlador de duas posições, 
atuando no sistema em função da magnitude e do comportamento do erro apresentado pelo 
processo.  
No controlador tipo proporcional (P) o controle é feito através de uma ação 
proporcional ao erro caracterizado pela diferença entre o VHWSRLQW e o nível atual da 
variável. A resposta produzida apresenta um desvio máximo elevado, um período de 
oscilação moderado e, o que é mais importante, um desvio residual máximo (RIIVHW). Além 
disso, a oscilação do sistema só cessa após um período de tempo significativo. 
O controle proporcional integral (PI) contempla ações do tipo proporcional e do 
tipo integral. A ação integral (I) é proporcional à integral do erro. Como vantagem este tipo 
de controle, este processo não apresenta desvio residual. No entanto, esta eliminação do 
desvio residual é obtida às custas de um sobre sinal (RYHUVKRRW), um período de oscilação 
maior e um período de tempo mais longo para cessar a oscilação, em comparação com o 
controle proporcional. 
 
No controlador proporcional-derivativo (PD), a ação derivativa (D) é 
proporcional à taxa de variação do erro. Geralmente este controle leva o sistema ao regime 
permanente num tempo mais curto, com a menor oscilação e com o menor desvio mínimo. 
No entanto ele apresenta um desvio residual significativo, embora menor do que no caso do 
controle proporcional. 
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O controle PID é essencialmente um compromisso entre as vantagens do PI e 
PD. O controle PI melhora a estabilidade relativa e o erro estacionário, enquanto que a ação 
derivativa serve para reduzir o desvio máximo e para eliminar parte da oscilação 
eventualmente provocada pelo controle PI. 
A Tabela 2 mostra as equações em função do tempo representativas dos 
controles P, PI, PD e PID, suas respectivas funções de transferência, GC(s), e as constantes 
dos controladores proporcional, integral e derivativo, que são respectivamente o ganho 
proporcional, o tempo integral ou UHVHWWLPH e o tempo derivativo (Kc, τi, e τd). A Figura 5 
mostra um esquema das respostas típicas destes controladores, após uma perturbação 
degrau no sistema. 
Tabela 2 - Funções dos controladores PID 
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Figura 5 – Respostas típicas de controles tipo )HHGEDFN  após perturbação degrau 
As ações dos controladores são acopladas em série ao processo Gp(s) no sistema 
em malha fechada, conforme mostra o diagrama de blocos da Figura 6. 
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Figura 6 – Diagrama de blocos mostrando a implementação do controlador PID no sistema 
No projeto de controladores do tipo PID, para se obter a característica de 
reposta desejada, dependendo da priorização do comportamento da correção em cada 
processo, devem-se observar as seguintes diretrizes: 
• Obter a resposta do sistema em malha aberta e definir o que deve ser 
melhorado; 
• Adicionar o controlador proporcional para melhorar o tempo de subida; 
• Adicionar um controlador derivativo para melhorar o sobre-sinal máximo; 
• Adicionar um controlador integral para eliminar o erro do regime; 
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• Ajustar cada uma das ações de controle Kc, τd e τi até que se obtenha a 
resposta desejada. 
A eficácia do controlador não depende necessariamente da implementação das 
três ações de controle (P, PI e PID).  Cada processo tem um comportamento distinto, 
necessitando de controles dedicados para cada caso.  
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5.3.1. MÉTODO DA CURVA DE REAÇÃO DO PROCESSO 
Entre as metodologias para sintonia de controladores contínuos com ajuste dos 
parâmetros de controladores (Kc, τi e τd), pode ser aplicado o método da curva de reação do 
processo, primeiramente proposta por Cohen & Coon (Coughanowr & Koppel, 1978), por 
utilizar uma perturbação degrau, mais simples de ser aplicada em casos experimentais, e 
necessitar apenas um experimento para a sintonia do controlador. 
Este método consiste da aplicação, à malha de controle aberta, de pequenas 
perturbações do tipo “ degrau”  em uma variável manipulada, registrando-se a curva da 
variável monitorada YHUVXV tempo. A curva de saída é chamada de curva de reação do 
processo, conforme esquematizado na Figura (7). Deve-se admitir que não ocorrem 
variações na carga durante o teste. Além disso, todos os componentes dinâmicos da malha, 
exceto o controlador, devem ser incluídos entre o ponto de aplicação da perturbação na 
variável manipulada e o ponto de registro da resposta. 
Através de uma curva de reação de processo é possível determinar seus 
parâmetros gráficos utilizados na estimativa dos parâmetros de sintonia de um controlador 
IHHGEDFN. Primeiramente, traça-se uma tangente à curva no ponto de inflexão. A interseção 
desta tangente e a abscissa é tomada como o tempo morto aparente td. A inclinação da 
tangente, S, é proporcional a 1/Tu, o recíproco da constante de tempo aparente. Neste caso, 
a inclinação é igual a Bu/Tu, onde Bu é a resposta limite. Assim, tem-se: 
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Tu=Bu/τ  (16) 
 
O ganho em regime permanente entre a perturbação de amplitude A e a resposta 
Bu é calculado por: 
K=Bu/A (17) 
 
 
Figura 7 - Curva típica de reação de processo após uma perturbação degrau no sistema  
Tabela 3 - Constantes recomendadas por Cohen & Coon pela metodologia da Curva de reação 
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Utilizando os valores de td, τ e K (Bu/A) determinados desta maneira, as 
constantes recomendadas para os controladores, podem ser calculadas. Os métodos mais 
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tradicionais de cálculo dos parâmetros dos controladores PID que utilizam estes parâmetros 
gráficos são o de Cohen-Coon (C-C) e Ziegler-Nichols (Z-N), apresentados nas Tabelas 3 e 
4, respectivamente (Coughanowr & Koppel, 1978; Stephanopoulos, 1984; Ogunnaike & 
Ray, 1994)  
Segundo Coughanowr & Koppel (1978) uma justificativa para este método é 
que a curva de reação do processo considera essencialmente que o sistema com a malha 
aberta se comporta como uma função de transferência de um sistema de 1a ordem com 
tempo morto, conforme a equação (9). 
Tabela 4 – Constantes recomendadas por Ziegler-Nichols pela metodologia da Curva de reação 
Controlador  Constantes  
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5.3.2. METODOLOGIA DA SINTONIZAÇÃO DA MALHA 
Ziegler-Nichols propôs uma metodologia conhecida como “ Sintonização da 
Malha” , aplicada para sistemas que podem tornar-se instáveis (Coughanowr & Koppel, 
1978). Este método consiste em, com o sistema em malha fechada, perturbar o VHWSRLQW e 
incrementar o valor de Kc (constante proporcional do PID), considerando apenas o 
controlador proporcional, ou seja, com τi =∞ e τd=0, até que o sinal de saída exiba uma 
oscilação sustentada. Este valor de Kc é chamado de valor de ganho crítico (Kcr) e o período 
de oscilação correspondente, determinado graficamente, é chamado de período crítico (Pcr). 
A Figura 8 ilustra a saída de um processo que apresenta a oscilação sustentada, obtida pelo 
incremento do ganho proporcional sob nova condição de VHWSRLQW. Neste caso, as 
constantes do PID são calculadas conforme mostra a Tabela 5. 
5HYLVmR%LEOLRJUiILFD*HUDO 
 30 
Tempo
Va
riá
ve
l d
e 
pr
oc
es
so
-3
-2
-1
0
1
2
3
0 10 20 30 40 50 60 70
Pcr
 
Figura 8 – Determinação do período crítico, conforme metodologia de Sintonização da Malha 
Tabela 5 Constantes de Ziegler-Nichols para de sintonia dos controladores  
 Constantes 
Modos de controle Kc iτ  dτ  
Proporcional (P) 0,5 Kcr ∞ 0 
Proporcional-integral (PI) 0,4 Kcr 0,8 Pcr 0 
Proporcional-integral-derivativo (PID) 0,6 Kcr 0,5 Pcr 0,125 Pcr 
 
Como o aumento do ganho do controle proporcional (Kc) deve ser efetuado 
gradativamente, na prática isto proporciona uma relativa demora na determinação do ganho 
crítico. Além disso, esta metodologia requer um mínimo de conhecimento da planta para se 
avaliar o ganho inicial e sua taxa de variação. Somando a estes fatos, a sua aplicação nos 
processos industriais pode ser limitada por motivos de segurança operacional, pois não se 
tem controle sobre a oscilação apresentada. 
Apesar das diferenças entre valores dos parâmetros de sintonia do controlador, 
Coughanowr & Koppel (1978) enfatizam que não é possível tirar quaisquer conclusões 
gerais sobre o mérito dos métodos a não ser o fato de que ambos fornecem sugestões 
iniciais razoáveis para a sintonia dos controladores.  
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5.3.3. METODOLOGIA DE ASTRÖN & HÄGGLUND 
Aström & Hägglund (1984) propõem uma metodologia de sintonia que consiste 
em obter esta oscilação sustentada em torno de um valor de referência. Para isto, com o 
sistema em malha aberta, a variável manipulada é chaveada em dois valores 
convenientemente escolhidos, numa freqüência constante. A Figura 9 ilustra o 
comportamento da variável manipulada e a reação do processo a este chaveamento. Neste 
caso, o ganho crítico pode ser calculado como mostra a equação (18), onde 2h é a 
amplitude de chaveamento e 2I, a amplitude, pico a pico, da oscilação observada. Este 
método também é conhecido como “ bang-bang” .  
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Figura 9 – Curva com oscilação sustentada – método de Aström & Hägglund (1984)  
As constantes do PID são calculadas analogamente ao método anterior, 
utilizando as correlações da Tabela 5. 
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O controle para a estratégia IHHGIRUZDUG só é aplicável se o distúrbio externo 
aplicado é mensurável e, para ser eficiente, é preciso o conhecimento preciso do modelo do 
processo em questão. Porém, devido aos bons resultados de sua aplicação, este controle 
vem sendo aplicado também quando o modelo do processo não é tão preciso ou tem sua 
função muito complicada. Para isto aplica-se uma compensação dinâmica baseado no 
conceito denominado “ OHDGODJ WLPH XQLW”  (LLAG) para configurar este controle nesta 
estratégia. 
Considerando o diagrama de blocos do controle IHHGEDFN e IHHGIRUZDUG, 
apresentado na Figura 4 e aproximando ambas as curvas de reação do processo sob a 
alteração da variável manipulada e de distúrbio a uma reação de primeira ordem com tempo 
morto, têm-se respectivamente, as equações (19) e (20). 
1s
eK)s(G
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Assim, a função de transferência IHHGIRUZDUG do processo é: 
d
df
ts
df
ts
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ff Ke
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−
− +τ
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−=  (21) 
 
Simplificando, obtém-se a equação do controle IHHGIRUZDUG 
( )
dffTs
df
ff
ff e1s
1sK)s(G −
+τ
+τ
−=
 (22) 
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O ajuste dos parâmetros do LLAG para um controle IHHGIRUZDUG, conforme 
Ogunnaike & Ray (1994), é mostrado a seguir: 
1) Obtenção das curvas de reação do processo e parâmetros gráficos: 
D A resposta transiente do processo, ou seja, G(s) para uma perturbação 
degrau na variável manipulada do processo u(s), com o distúrbio externo 
nulo (d=0). 
E A função de transferência Gd(s) para um distúrbio degrau da variável 
externa (d), sem alteração na variável manipulada (u(s)=0). 
F Com as duas curvas de reação do processo identifica-se os valores dos 
ganhos estáticos, a constante de tempo e o atraso de tempo, através do 
traçado da reta tangente no ponto de inflexão da curva, conforme mostra a 
Figura 7. 
G Determinar os parâmetros K, τ e td para a primeira reação referente à 
perturbação na variável manipulada, u(s), e os parâmetros Kdf, τdf e tdf 
referentes a curva obtida pelo distúrbio (d), onde )(tg
Bu
e
A
BuK
θ
=τ= . 
2) Obtenção dos parâmetros da unidade de tempo morto (eq. 20) 
Estes parâmetros são calculados da seguinte maneira: 
a) Termo de ganho do sistema:  
K
KK dfff =  
b) Constante de tempo: τ 
c) Tempo de atraso: τdf 
d) Atraso associado: ddfdff ttt −=  
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 /yJLFDQmR&RQYHQFLRQDO1HEXORVDIX]]\
Segundo Coelho et al. (2003), a teoria de controle clássica é adequada na 
resolução de problemas quando o processo é definido adequadamente e há falha nos 
tratamentos de alguns processos complexos, devido as não-linearidades e comportamentos 
variantes no tempo. Grande dificuldade é encontrada na modelagem dos processos não-
lineares mais complexos, e, muitas vezes simplificações aplicadas na construção dos 
modelos não representam a realidade. Além disso, segundo Eerikäinen et al. (1993), 
modelos matemáticos complexos, apesar de serem mais precisos, são de pouco uso prático. 
Entretanto operadores humanos freqüentemente controlam com sucesso processos 
complexos, motivando o projeto de controladores baseado na experiência de um operador 
humano.  
Assim sendo, Coelho et al. (2003) define que a essência da lógica )X]]\ é 
explorar o conhecimento do operador humano sobre o processo de forma a permitir a 
configuração de controle com desempenho satisfatório. Mesmo tendo muito a ganhar com 
esse tipo de ferramenta, seu uso ainda é muito restrito, apesar da importância e da ampla 
aplicação do conhecimento humano nas tomadas de decisões dentro das indústrias de 
alimentos. A vantagem do uso das regras IX]]\ é a forma de apresentação mais próxima da 
linguagem humana, tornando assim, a etapa de aquisição do conhecimento especialista 
mais fácil. 
A lógica IX]]\ ou lógica nebulosa introduzida por Zadeh (1965), permite a 
inclusão do conhecimento subjetivo e empírico na modelagem dos processos, em que os 
modelos podem ser construídos usando-se todos os tipos de informações disponíveis, já que 
podem ser escritos na forma de regras lingüísticas de fácil entendimento, sem a necessidade 
de conhecimento matemático complexo do processo. Tal fato tem encorajado o estudo da 
lógica IX]]\ no controle e otimização de processos. O conceito da lógica IX]]\ se baseia na 
ambigüidade existente no pensamento humano e de relacioná-la com um número real. 
Assim sendo, a teoria IX]]\proporciona um conveniente meio de se tratar com incertezas e 
possibilita a transferência do conhecimento humano para funções quantitativas possíveis de 
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serem processadas por computador, e conseqüentemente, serem usadas no controle de 
processos e desenvolvimento de “ sistemas especialistas”  (Eerikäinen et al., 1993). 
Segundo Silveira Junior (1995), devido a dificuldades encontradas no controle 
de processos, tais como: complexidade dos fenômenos simultâneos, modelagem 
matemática, precisão do modelo, tempo de atuação do controle pelos algoritmos, não 
linearidade de processos, condições variáveis com o tempo e conhecimento do processo, o 
controle IX]]\torna-se conveniente em relação a outros, uma vez que possui as facilidades 
quanto à adequação da estratégia de controle humano, ao protocolo de controle, à 
simplicidade das leis de controle, à flexibilidade das variáveis lingüísticas e quanto à 
precisão para implementação no computador. 
 2)XQFLRQDPHQWRGDOyJLFDIX]]\
Como o sistema IX]]\ funciona por operações subjetivas, dois processos básicos 
caracterizam seu funcionamento: IX]]\ILFDomR e GHIX]]LILFDomR. A IX]]\ILFDomR é etapa 
responsável pela transformação de um sinal escalar coletado por um sensor instalado no 
processo, em valor IX]]\ILFDGRNesta etapa a lógica IX]]\ é aplicada, gerando as novas 
proposições que atuarão no processo. Para transformar esta nova proposição em 
interferência no processo, ocorre a GHIX]]LILFDomR e assim os sinais serão enviados aos 
atuadores do sistema físico. 
A Figura 10 esquematiza o fluxo de dados do processo da lógica IX]]\ numa 
atuação do tipo IHHGEDFN, mostrando as etapas de IX]]LILFDomRHGHIX]]\ILFDomR. 
 
Processo 
)X]]LILFDomR Regras de Inferência 'HIX]]\ILFDomR
Sensores 
Sx 
Atuador 
 
Figura 10 -  Esquema do fluxo de dados na aplicação do controle IX]]\ 
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Este esquema mostra que são atribuídas variáveis lingüísticas às informações 
recebidas pelo sensor nas quais será aplicado o conjunto de regras IX]]\ A nova proposição 
de saída é convertida novamente em sinais que serão utilizados pelo atuador do processo. 
Para transformar a variável numérica numa proposição nebulosa, faz-se uso das 
funções de pertinência que descreverão os adjetivos atribuídos no processo. As funções de 
pertinência são elaboradas pelo projetista que define seu tipo (linear ou não-linear) e o 
número de regras de pertinência que irá utilizar neste processo, denominada como
FDUGLQDOLGDGH. Dentre as funções de pertinência aplicáveis, as mais citadas são do tipo 
triangular, trapezoidal, sigmóide e gaussiana, exemplificadas na Figura 11. 
Segundo Driankov et al. (1996), as funções de pertinência triangulares são as 
mais utilizadas em controles nebulosos por serem de fácil aplicação e por se adequarem 
bem ao controle de processos. A Figura 12 mostra um conjunto de funções de pertinência 
linear triangular de cardinalidade 7, isto é, com 7 funções de pertinência. 
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Figura 11 – Esquema de alguns tipos de função de pertinência 
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Figura 12 – Exemplo de Funções de pertinência triangular 
 
Neste exemplo, foram utilizados 7 adjetivos nebulosos: GN, MN, PN, ZR, PP, 
MP, GP que são respectivamente: grande negativo, médio negativo, pequeno negativo, 
zero,  pequeno positivo, médio positivo, grande positivo. 
O controlador nebuloso é baseado em funções de associações correspondentes a 
vários condicionais multi-variáveis, da forma das relações do tipo: SE/ENTÃO. Os 
algoritmos de controle da lógica IX]]\ utilizam termos lingüísticos para descrever as 
variáveis do processo com segurança, economia, efetividade, facilidade e aplicabilidade, 
sem a necessidade de modelos matemáticos.  
 $SOLFDo}HVGDOyJLFDfuzzy
Segundo Driankov et al. (1996), a aplicação da lógica IX]]\ cresceu 
significativamente a partir dos anos 90, principalmente devido ao sucesso obtido de sua 
aplicação no Japão em equipamentos eletrônicos e eletrodomésticos. No entanto há 
controvérsias em sua aplicação, pois, segundo alguns especialistas, todo processo 
controlado por lógica IX]]\ pode ser controlado convencionalmente tão bem quanto.  
Mesmo com a existência destas controvérsias, o controle IX]]\ vem sendo 
estudado e aplicado em diversos processos industriais, pois a inovação tecnológica e 
melhoramento dos processos é uma necessidade constante para a permanência das 
5HYLVmR%LEOLRJUiILFD*HUDO 
 38 
empresas dentro de um mercado caracterizado pela alta concorrência. Além disso, 
eficiência deste controle e suas vantagens e/ou desvantagens em relação aos controles 
convencionais só poderão ser realmente avaliadas após sua aplicação e análise comparativa 
dos resultados obtidos. 
Devido à natureza complexa dos processos, a descrição de processos biológicos 
e de alimentos através de modelos matemáticos convencionais para projetos de otimização 
e controle é freqüentemente difícil. Eerikäinen et al. (1993) apresentaram aspectos sobre a 
modelagem de processos usando a lógica IX]]\, e Zhang et al. (1995) apresentaram 
exemplos de aplicações na indústria cervejeira, no controle de processos fermentativos, no 
processo de produção de óleos vegetais e no processo de secagem de grãos em fluxo 
cruzado contínuo. Este trabalho mostra a viabilidade do controle IX]]\ em muitos processos 
de alimentos, os quais são difíceis de controlar automaticamente com controles 
convencionais, devido à sua natureza complexa. 
O desempenho do controlador IX]]\aplicado em uma coluna de destilação por 
Pereira Filho et al. (2000) apresentou desempenho superior comparado aos controles 
convencionais de re-alimentação. Os controladores IX]]\ implementados conseguiram atuar 
satisfatoriamente mesmo em condições diversas de VHWSRLQWV e apresentaram vantagens 
quanto ao ganho energético no sistema e menor tempo total de batelada. 
No caso da aplicação desta lógica em processos de pasteurização HTST de 
fluidos em trocadores de calor de placas, destaca-se o trabalho de Shief et al. (1992) que 
aplicou a lógica IX]]\/PID constatando bons resultados no sentido de manter a temperatura 
de pasteurização do produto dentro da faixa de 0,5 oC, para alguns valores de VHWSRLQWV 
testados.  
 6LQWRQLDGDOyJLFDIX]]\
Segundo Coelho et al. (2003), o procedimento de projeto adotado para um 
controle IX]]\ baseado em regras é sintetizado pelos seguintes passos: 
3Seleção das entradas e saídas do controle; 
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3Definição das funções de pertinência das entradas e saídas; 
3Especificação das regras de controle; 
3Seleção do método de inferência associado às regras de controle; 
3Seleção dos métodos deIX]]\ILFDomRe GHIX]]\ILFDomR 
3Avaliação do controle. 
Ainda segundo Coelho et al. (2003), para o projeto de controlador IX]]\, é 
necessário o tratamento do conhecimento prévio do processo, caso este exista, ou a sintaxe 
deste conhecimento através de algoritmos de otimização.  
Conforme Ali & Zhang (2001), na construção de um modelo IX]]\ para um 
processo, o engenheiro depara-se com as seguintes questões: 
3Como definir as funções de transferência, como definir uma variável em 
termos lingüísticos, como configurar o universo de discurso e qual o melhor 
formato para a função de transferência; 
3Como obter as regras IX]]\, já que na modelagem de processos, usualmente 
ninguém tem experiência suficiente para fornecer um conhecimento 
especialista de um processo complexo que não pode ser modelado 
matematicamente e nos quais os ensaios experimentais não são suficientes 
para atingir este objetivo; 
3Quais são as melhores funções de entrada e saída para uma inferência 
específica; 
3Qual a melhor técnica de GHIX]]LILFDomR a ser aplicada para o caso estudado; 
3Como reduzir o esforço computacional com operações da lógica IX]]\;  
3Como melhorar a precisão computacional do modelo. 
Diante destes questionamentos e pela ausência de claros procedimentos para a 
construção de uma lógica IX]]\ de um dado processo, críticas DQWLIX]]\ vem sendo 
constantemente encontradas na literatura. Ali & Zhang (2001) acrescentam que devido a 
utilização de fórmulas simplificadas, os modelos IX]]\ não atingem o nível de precisão 
requerido por vários processos e muitas vezes sua aplicação é justificada apenas pelo 
argumento de que “ funciona” . 
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Diante destes fatos, algumas pesquisas vêm surgindo no sentido de dar 
diretrizes mais claras para a configuração e sintonia de controladores IX]]\. Dentre eles, 
destacam-se os trabalhos de Ali & Zhang (2001),  Li (1997) e Li & Gatland (1996). 
Ali & Zhang (2001) desenvolveram um programa  para  configurar  um 
controle IX]]\ de um dado processo, que opera baseado em algumas condições dos ensaios 
experimentais sem qualquer outro conhecimento prévio do processo.  O algoritmo montado 
define a melhor configuração das funções de transferência, a base de regras nas quais o erro 
de inferência é minimizado concluindo-se que a utilização deste algoritmo pode levar a 
configuração de controles IX]]\com alta precisão. Apesar do presente estudo ter utilizado 
um supercomputador, os autores afirmam que este foi necessário apenas no estágio de 
construção do programa e que a aplicação do mesmo pode ser realizada com rapidez em 
computadores menos sofisticados. 
No trabalho de Li & Gatland (1996), uma matriz bidimensional de base de 
regras linear com entradas de erro e variação de erro foi utilizada. O controlador IX]]\/PID 
proposto constou da soma das ações de um controlador IX]]\/PD posicional com a saída do 
controlador IX]]\PI incremental. Silva (2003) utilizou esta metodologia em seu trabalho, 
realizando a sintonia deste controlador através do ajuste das funções de pertinência que 
consistiu na expansão/contração do universo de discurso e de suas subdivisões, por 
tentativa e erro. 
Li (1997) desenvolveu uma técnica para a sintonia de controladores IX]]\, 
baseado num controle PID bem sintonizado, descrita a seguir.  
6.3.1. SINTONIA  PARA CONTROLADORES FUZZY PROPOSTA POR LI (1997) 
Analogamente aos controladores lineares PID, que são configurados pelos 
parâmetros Kc, τi e τd, proporcionais ao ganho proporcional e aos tempos integral e 
derivativo, na sintonia do controlador IX]]\ proposta por Li (1997) há a necessidade da 
sintonia dos fatores de escala (Ke, Kd, K0 e K1) que é baseada nos valores destes parâmetros 
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PID pré-configurados. A estrutura deste controle IX]]\PID proposta é mostrada na Figura 
13. 
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Figura 13 – Estrutura do controlador IX]]\PID proposto por Li (1997) 
Onde: 
e = erro; 
∆e = variação do erro; 
e  = taxa da variação do erro (∆e/Dt); 
E = multiplicação do erro (e) pela constante Ke; 
E =  multiplicação da taxa de variação do erro ( e ) pela constante Kd; 
fz = valor posicional da saída do controlador IX]]\ 
∆fz = valor incremental da saída do controlador IX]]\
K0, K1, Ke, Kd = fatores de escalas do controlador IX]]\/PID proposto;  
)t(y = valor da variável na saída do processo; 
t = tempo; 
Σ = somatória; 
ysp = valor de VHWSRLQWda variável. 
As funções de pertinência utilizadas nesta metodologia, tanto para as variáveis 
de entrada como de saída do sistema, são triangulares, com cardinalidade 7, cujas variáveis 
lingüísticas vão de grande negativo (GN) à grande positivo (GP) . A base de regras 
utilizada para os controlador IX]]\PID proposto, com ação inversa é mostrada na Tabela 6 
enquanto a Tabela 7 mostra a base de regras para a ação direta. 
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Tabela 6 – Base de regras do controlador IX]]\/PID de ação inversa proposto por Li (1997) 
         ∆e         
e
 
GN MN PN ZR PP MP GP 
GP =5 PN MN GN GN GN GN 
MP PP =5 PN MN GN GN GN 
PP MP PP =5 PN MN GN GN 
ZR GP MP PP =5 PN MN GN 
PN GP GP MP PP =5 PN MN 
MN GP GP GP MP PP =5 PN 
GN GP GP GP GP GP GP =5
 
As escalas das variáveis de entrada e saída são normalizadas dentro do intervalo 
unitário de [-1, +1], igualmente espaçados. Assim, os valores de entrada e saída 
normalizados, assumirão os valores dentro desta faixa. 
A resolução de cada variável depende principalmente das interações das 
funções de transferências IX]]\ (“ IX]]LQHVV” ), que podem ser controladas pelos fatores de 
escala IX]]\.  Como a base de regras utilizada é linear, a relação entre os dois fatores de 
entrada (Kd e Ke) pode ser representado por uma constante α. Logo, Kd=α Ke. 
Tabela 7 – Base de regras do controlador IX]]\/PID de ação direta  
        ∆e         
e
 
GN MN PN ZR PP MP GP 
GP =5 PP MP GP GP GP GP 
MP PN =5 PP MP GP GP GP 
PP MN PN =5 PP MP GP GP 
ZR GN MN PN =5 PP MP GP 
PN GN GN MN PN =5 PP MP 
MN GN GN GN MN PN =5 PP 
GN GN GN GN GN GN GN =5
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A resolução das funções, para o cálculo deste controlador proposto, parte de 
duas definições básicas: 
Definição 1) Se um controlador IX]]\ usa uma base de regras linear, o domínio 
lingüístico é linear, significando que este controle IX]]\ proposto é definido como um 
controle lingüístico IX]]\ linear. 
Definição 2) A função de transferência IX]]\ Gfz entre as variáveis de entrada e 
saída de um sistema IX]]\ linear é definido como a influência de um fator de escala  (N) na 
variável de saída. Se a entrada e saída são normalizadas dentro do intervalo unitário, a 
função de transferência IX]]\ assume os seguintes valores: 
Gfz {N} = 1   quando N ≥ Nmax; 
Gfz {N} = 0   quando N =0; 
0 ≤ Gfz {N} ≤ 1   quando N ≥0; 
Gfz {N} << 1   quando N << Nmax; 
Gfz {N} ∝ N   quando N << 1; 
Gfz {αN} ∝ αGfz {N}  quando max( N, αN) < Nmax; α ≥0. 
Como todas as entradas são normalizadas, o máximo valor assumido pela 
função será Gfz{N}= 1, referente à saturação da escala de entrada. Porém quando a entrada 
não é saturada a influência do valor de entrada é proporcional ao seu valor de entrada (N).  
A seqüência do cálculo dos fatores de escala deste controlador IX]]\ baseado 
nas constantes do controlador PID convencional bem ajustado, é mostrada a seguir: 
Considerando a equação convencional de um controlador PID:  
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+= ∫ dt )t(dedt)t(e1)t(eK)t(c d
t
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c  ou 

 τ
+τ+=
−
s
s1KG IDcPIDC  (23)  
onde: 
τD=Kc.τd  e τI=Kc/τi 
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O controlador IX]]\ proposto deverá conter seus próprios ganhos proporcionais 
(Kc-fz), integral (τI-fz) e derivativo (τD-fz). Sendo Gfz a função de transferência do controlador 
IX]]\, tem-se que as constantes dos controladores IX]]\/PI e IX]]\/PD serão: 
{ }dfz0PI/fzc KGKK =− ; (24) 
 
{ } { }{ }efz
efz
PI/fzcefz0PI/fzI KG
KG
KKGK
α
==τ
−−
;  (25) 
 
{ }efz1PD/fzc KGKK =− ; (26) 
 
{ } { }{ }efz
efz
PD/fzcdfz1PI/fzD KG
KG
KKGK α==τ
−−
; (27) 
 
Assim, as constantes Kc-fz, τD-fz e τI-fz podem ser expressas como: 
{ } { }efz1dfz0PID/fzc KGKKGKK +=− ;  (28) 
 
{ }efz0PI/fzI KGK=τ − ; (29)  
 
{ }dfz1PI/fzD KGK=τ − ;  (30) 
 
Duas entradas são necessárias para o controle configurado, conforme mostrado 
na Figura 13: erro (e) e variação do erro (∆e). O máximo fator de escala para o erro (e) é 
Ke=1 e como não é fácil conseguir o máximo fator de escala para a entrada de variação do 
erro (∆e) (Kd=Nmax), logo Gfz{Ke}=1 e Gfz{Kd}= Gfz{αKe}≤ 1, baseado na Definição 2.  
Assim, as equações 24 a 27, dos controladores PI e PD podem ser simplificadas 
para: 
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{ } PI/fzcefz
PI/fzc
0 KKG
K
K
−
− ≥
α
=   e    α≈τ i  .                      (31) 
 
PD/fzc1 KK −=   e    α≈τd  .                      (32) 
 
Analogamente, as equações do PID os valores de τi e τd do controlador IX]]\ 
configurado podem ser expressos conforme as equações (33) e (34): 
{ }
{ }efz
efz
0
1
i KG
KG
K
K α
+=τ  (33) 
 
{ }
{ }
1
efz
efz
1
0
d KG
KG
K
K
−




α
+=τ  (34) 
 
Se K1/K0=β, tem-se das equações (35) e (36) que: 
iτ≈β+α  (35) 
 
dτ≈β+α
αβ
  (36) 
então: 
{ } { } i
c
0
c
efzefz
c
0
K
K,tesimplesmenouK
KGKG
K
K
τ
≥β+α≥β+α=  (37) 
 
Assim sendo, as equações de números (35) a (37) são aplicadas para o cálculo 
direto dos parâmetros do IX]]\/PID proposto por Li (1997) da seguinte maneira: 
• Obter os valores dos parâmetros do controlador PID convencional bem 
sintonizado: Kc, τi e τd; 
• Com as equações (35) e (36) calcular os valores de α e β; 
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• Com α, β e Kc calcular K0; 
• Calcular K1 com a relação K1 = αK0; 
• Considere inicialmente o valor de Ke=1, referente à saturação de entrada; 
• Calcular Kd com a relação Kd = αKe. 
 
Nos testes de simulação realizados pelo autor, os controladores IX]]\/PI, 
IX]]\/PD e IX]]\/PID foram sintonizados. Os valores iniciais dos fatores de escala 
calculados inicialmente pelas equações (35) a (37) precisaram de um pequeno ajuste fino. O 
comportamento da variável controlada após perturbações no VHWSRLQW foi avaliado 
juntamente com o PID convencional, mostrando resultados satisfatórios. A performance 
destes controladores, antes e após o ajuste fino dos fatores de escala, foi
 
avaliada através 
dos índices de erros IAE e ITAE, mostrando sensível melhora nos mesmos.  
 $1È/,6('2'(6(03(1+2'26&21752/$'25(6
Ao se analisar o desempenho dos controladores, primeiramente a estabilização 
do sistema deve ser determinada, isto é, as condições do processo em regime permanente 
onde a variação das grandezas com relação a variação do tempo é nula. A avaliação do 
comportamento dinâmico do processo sob diferentes condições é outra ferramenta utilizada 
que possibilita a verificação da intensidade e sentido dos acréscimos ou decréscimos das 
variáveis dependentes.  
Em muitos casos práticos, as características de desempenho desejadas de 
sistemas de controle são especificadas em termos das grandezas no domínio do tempo. 
Freqüentemente, as características de desempenho de um sistema de controle são 
especificadas em termos da resposta transitória para uma entrada degrau unitário, devido a 
sua simplicidade e facilidade de ser realizada. 
Segundo Ogata (1985), a resposta transitória de um sistema de controle na 
prática geralmente apresenta oscilações amortecidas antes de alcançar o estado ou regime 
estacionário. Ao especificar as características de resposta transitória de um sistema de 
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controle para uma perturbação de degrau unitário no VHWSRLQW, é comum se especificar os 
seguintes termos, ilustrados na Figura 14, conforme Stephanopoulos (1984). 
 
Figura 14 – Parâmetros para análise do desempenho de controladores  
• Tempo de atraso, &W  (GHOD\WLPH): tempo de atraso é o tempo necessário para a 
resposta alcançar pela primeira vez a metade do valor final; 
• Tempo de ascensão, 'W  (ULVH WLPH): é o tempo requerido para a resposta 
alcançar, pela primeira vez, o seu valor final; 
• Instante do sobre sinal, ts (SHDN WLPH): instante do sobre sinal é o tempo 
necessário para a resposta alcançar o primeiro valor de sobre-sinal; 
• Sobre-sinal máximo (percentual), (0  (0D[LPXP RYHUVKRRW): sobre-sinal 
máximo é o máximo valor de pico da curva de resposta medido a partir do 
valor unitário (um). Se o valor final de regime estacionário da resposta difere 
da unidade, então comumente se usa o máximo sobre-sinal percentual. É 
definido pela equação (38).  O valor do sobre-sinal máximo (percentual) 
indica diretamente a estabilidade relativa do sistema; 
Mp= 100)(
)()(
×
∞
∞−
F
FWF )
 (38) 
 
• Tempo de acomodação, tac (VHWWLQJWLPH): o tempo de acomodação é o tempo 
necessário para a curva de resposta alcançar e permanecer dentro de uma faixa 
em torno do valor final, faixa esta de magnitude especificada por uma 
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porcentagem absoluta do valor final (normalmente 5% ou 2%). O tempo de 
acomodação está relacionado com a maior constante de tempo do sistema de 
controle. A escolha de que porcentagem usar no critério de erro pode ser 
determinada a partir dos objetivos do projeto de sistema em questão. Como 
estes parâmetros estão relacionados para perturbações no VHW SRLQW, tem-se, 
por exemplo, que para uma perturbação de amplitude de 5oC a tolerância de 
5% representa 0,25 oC; 
• Razão de declínio - é a razão entre dois picos sucessivos; 
• Período de oscilação - o período é o tempo entre os dois primeiros picos ou 
vales sucessivos na resposta. 
Os sistemas de controles estão sujeitos a erros no regime estacionário devido a 
diversos motivos, que dependem tanto do tipo do sinal de referência como do sistema. A 
avaliação do desempenho de controladores também pode ser feita através de índices de 
desempenho de erro, quando perturbações na carga são aplicadas. Em um sistema de malha 
fechada, o erro pode ser definido como a diferença entre o sinal de referência e o sinal de 
saída. Vários índices de desempenho de erros têm sido propostos na literatura (Coughanowr 
& Koppel, 1978 ), dentre eles, tem-se: 
¾Valor absoluto do erro (,$():  
∫∞=
0
dt|)t(e|IAE  (39) 
 
¾Valor absoluto do erro ao quadrado (,6(): 
 
[ ]∫∞=
0
2 dt)t(eISE  (40) 
 
¾Valor do erro absoluto ponderado (,7$(): 
 ∫∞=
0
dt|)t(e|tITAE  (41) 
 
Com o avanço dos programas e aplicativos matemáticos, atualmente não há 
dificuldade no cálculo de nenhum dos três índices apresentados.  Segundo Ogata (1985), o 
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IAE é o índice de mais fácil aplicação, o ISE fornece grande peso a erros maiores e 
pequenos pesos aos erros menores e no critério ITAE, um grande erro inicial é ponderado 
com pequeno peso, enquanto que os erros precedentes da resposta transitória têm maiores 
pesos. Em qualquer um dos casos, quanto menor o valor dos índices de erros calculados, 
melhor será o controle. 
 $8720$d­2,1'8675,$/
Segundo Pupo (2002), em automação industrial busca-se a eliminação da 
intervenção humana em um processo de produção, quer seja na operação das máquinas da 
linha de produção ou no controle de processos que envolvam variáveis mensuráveis a partir 
das quais uma eventual atuação seja necessária para obtenção de produto ou resultado final. 
Conforme Pires (2002), desde o final da segunda grande guerra mundial houve 
uma notável evolução do pensamento acerca da produção industrial, devido ao 
aparecimento, não só de novas disciplinas como a Investigação Operacional e a 
Cibernética, mas também, em grande medida, da recém-criada área de Informática. Apesar 
desta evolução, da qual resultou uma primeira automatização dos sistemas produtivos, no 
início da década de 80 assistiu-se a um declínio da produtividade, essencialmente devido a 
uma mudança do mercado. Este novo mercado exigiu uma maior variedade de encomendas 
e diversificação dos produtos, tempos de desenvolvimento e produção menores, ciclos de 
vida dos produtos menores e a baixo custo, o que levou a uma inadequação dos sistemas 
produtivos às efetivas necessidades do mercado. Em face desta inadequação tornou-se 
fundamental uma maior integração de uma vasta gama de negócios associados ao processo 
produtivo, que iniciava da aceitação da encomenda do cliente, passando pela produção 
propriamente dita, até a entrega dos produtos. Para suprir esta necessidade, a 
automatização, a princípio focada para o processo produtivo, tem como atual tendência sua 
expansão em todas as fases de produção, desde a recepção da matéria-prima até a 
distribuição e entrega do produto acabado.  
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Segundo Pupo (2002) o Controlador Lógico Programável (CLP) foi criado na 
década de 70, para automatizar o acionamento seqüencial de relés em linhas de manufatura, 
controle e automação de processos do tipo liga/desliga. Eram então equipamentos isolados 
e dedicados a uma tarefa específica. Os CLP’s evoluíram e hoje incorporam recursos de 
controle analógico em processos contínuos, estão integrados aos outros equipamentos da 
fábrica na hierarquia de controle e podem ser facilmente re-configurados através de 
programação remota em redes industriais proprietárias. 
Rodrigues (1999) cita que  o final da década de 70 apresentou um panorama 
divergente em termos de comunicação de dados em redes por computadores: de um lado o 
alto crescimento do setor causado por investimentos no setor e de outro a tendência à 
heterogeneidade de padrões entre fabricantes impossibilitando a interconexão entre 
sistemas de fabricantes distintos.  Neste quadro, os fabricantes começaram a rumar para 
objetivos comuns como: 
• Inoperabilidade: capacidade que os sistemas abertos possuem de troca de 
informações entre eles, mesmo provenientes de fabricantes diferentes; 
• Interconectividade: maneira através da qual é possível conectar computadores 
de fabricantes distintos; 
• Portabilidade de aplicação: capacidade de um software de rodar em 
plataformas diferentes. 
Neste contexto, a ISO (,QWHUQDWLRQDO2UJDQL]DWLRQIRU6WDQGDUGL]DWLRQ) definiu 
o Modelo de Referência para Interconexão de Sistemas Abertos (5HIHUHQFH0RGHOIRU2SHQ
6\VWHPV ,QWHUFRQQHFWLRQ ± 50 26,) que visou definir um padrão de arquitetura aberta 
baseada em camadas. A utilização deste ambiente aberto proporcionou além dos objetivos 
acima citados, a liberdade de escolha entre soluções de diversos fabricantes, acesso mais 
rápido a novas tecnologias a preços mais baixos e a redução de investimentos em novas 
máquinas devido aos sistemas e softwares de aplicação serem portáteis para os vários tipos 
de máquinas existentes. 
Na constante evolução do setor surge expressivamente impulsionado pela 
necessidade de eliminação da quantidade de cabos que se tinha no processo automatizado, a 
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tecnologia )LHOGEXV.  Segundo Franco (2003), a definição tradicional para ILHOGEXV foi, 
inicialmente, uma rede digital serial multiponto que conecta dispositivos de campos 
(sensores e atuadores) e de controle (PCs industriais, PLCs, reguladores, etc).  Mais tarde, 
constatou-se que esta tecnologia era muito mais complexa, englobando o controle de 
processos distribuído no campo, ou seja, no próprio sensor e atuador, evitando assim 
problemas de comunicação e falhas nos equipamentos de controle.  
Segundo Smar (1998), na implementação de um projeto ILHOGEXV o importante é 
a determinação de como devem ser instalados os equipamentos que farão parte da rede. 
Neste caso, atenção deve ser dada a dados como: distâncias máximas permitidas entre 
equipamentos, número máximo de equipamentos em cada rede e a topologia utilizada para 
implementação dos mesmos. Dentre as topologias destacam-se: 
• Topologia de barramento: usa-se um único barramento no qual se conecta os 
dispositivos e os barramentos secundários; 
• Topologia ponto a ponto: os equipamentos desta aplicação são ligados em 
série e o cabo ILHOGEXV é conectado de equipamento para equipamento; 
• Topologia em árvore ou “ pé de galinha” : neste caso acopladores/caixas de 
campo ligam vários equipamentos; 
• Topologia “ HQG WR HQG” : utilizada geralmente para a ligação de apenas dois 
equipamentos. Sua ligação pode estar inteiramente no campo ou pode ligar 
um equipamento de campo a um gerenciador; 
• Topologia Mista: utiliza duas ou mais topologias com o mesmo barramento. 
Independente do fabricante do equipamento, a configuração dos instrumentos 
ILHOGEXV consiste basicamente no interligamento lógico dos blocos funcionais 
implementados em cada equipamento através do software de configuração. Cada 
equipamento pode ser configurado diferentemente, de acordo com a função do mesmo no 
processo. Além dos blocos básicos para o funcionamento de um equipamento ILHOGEXV 
existem os blocos específicos como os de controles e de funções de cálculo. 
A operação de uma planta automatizada é realizada através dos IHM (Interface 
homem-máquina) que são, segundo Moraes & Castrucci (2001) citado por Pupo 
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(2002),sistemas supervisórios que surgiram da necessidade de uma interface amigável 
eficiente e ergonômica, entre sistemas de automação complexos e a equipe encarregada de 
sua produção. No caso dos CLP’s, os IHM’s podem ser utilizados para enviar sinais de 
operação simples como liga-desliga e monitorar uma variável de processo. Segundo Moraes 
(2001), os IHM’s operam de duas formas distintas: 
• Modo de desenvolvimento: criação de telas gráficas e animações 
representativas do processo; 
• Modo 5XQ7LPH: janela animada que mostra o andamento do processo. Tem 
capacidade de armazenar dados, gerar gráficos, tendências, e possuírem telas 
criadas hierarquicamente e compatíveis com a operação do processo. 
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Neste capítulo foram definidos os seguinte parâmetros essenciais para a realização do 
trabalho proposto: o binômio tempo/temperatura do processo de pasteurização a ser 
implementado, o trocador de calor a placas e o produto a ser utilizado nos testes 
experimentais na planta-piloto. O processo de pasteurização, caracterizado essencialmente 
pelo binômio tempo/temperatura e pelo produto submetido, foi escolhido baseado em 
estudos já realizados quanto à aplicação no produto suco de laranja, devido a sua grande 
importância no quadro econômico do país. O binômio escolhido foi de 91oC/40s, suficiente 
tanto para inativação microbiológica como enzimática do produto. Devido aos problemas 
de re-processamento do produto, da grande quantia de produto necessária para a realização 
dos ensaios e da dificuldade de armazenamento do mesmo sob refrigeração, estudou-se a 
viabilidade de uma solução modelo do suco de laranja, através da comparação de suas 
propriedades físicas e reológicas, densidade e viscosidade, com as de soluções modelos 
contendo a mesma concentração de sólidos solúveis do produto, 12 oBrix. Neste estudo, foi 
definido que uma solução de sacarose na concentração de 12% p/p representaria 
satisfatoriamente o comportamento do suco, evitando desperdícios do produto nobre e 
menor custo de aquisição. 
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A definição do processo de pasteurização HTST aplicado a suco de laranja é 
justificada pela grande importância econômica que este produto tem no mercado nacional. 
Na década de 90, a perda do dinamismo do comércio internacional de suco de laranja 
concentrado e a estabilidade econômica alcançada pelo Brasil com a implantação do plano 
Real, voltaram os olhos da industria e dos citricultores para ao mercado interno, que 
aumentou o consumo de suco de laranja pronto para beber (reconstituído, fresco e integral) 
de 24,2 milhões de litros, em 1993, para 117,5 milhões de litros em 1996, o que 
corresponde a um aumento de 385%, em apenas quatro anos. Segundo Tocchini (2003) o 
consumo de suco de laranja pasteurizado é cerca de 230 milhões de litros anuais. 
O principal objetivo do processo de pasteurização do suco de laranja é estender 
a vida de prateleira do produto, diminuindo sua carga microbiológica e, ao mesmo tempo, 
manter suas qualidades sensoriais e o aspecto do produto fresco. Geralmente o binômio de 
pasteurização temperatura/tempo aplicado a sucos de laranja são regidos em função da 
inativação da ação da enzima pectinestarase, naturalmente presente no suco, que atua nas 
moléculas de pectina causando desestabilização da turbidez do mesmo. Segundo vários 
estudos, a inativação da pectiesterase pelo calor acontece a temperaturas superiores a 90 oC. 
Kimball (1991) cita que o binômio de 91oC por 40 segundos é largamente utilizado para a 
inativação desta enzima. A inativação microbiológica, que segundo Kimball (1991) e 
Correa Neto (1998), acontece em temperaturas mais baixas  (65,6oC ou 72oC) também é  
satisfeita. Muitos estudos foram realizados com o intuito de inativar a pectinesterase 
presente dos sucos cítricos, através de tratamentos térmicos como os de Eargman & Rouse 
(1976), Nath & Ranganna (1977), Arbaisah et al. (1997), Wicker & Temeli (1988), e 
Versteeg et al. (1980).  
Existem diversos estudos sobre pasteurização de suco de laranja natural dentre 
eles destacam-se o realizado por Correa Neto (1998) que desenvolveu um processo de 
obtenção de suco de laranja pasteurizado envasado em garrafas de polietileno tereftalato 
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(PET), utilizando dois binômios temperaturas/tempo: 72oC por 16 s e 91oC por 40 s. O 
primeiro binômio atendia apenas a inativação microbiológica enquanto que o segundo 
englobava inclusive a inativação enzimática. No trabalho de Kim et al. (1999) foi estudado 
o comportamento do coeficiente de transferência de calor num processo de pasteurização de 
suco de laranja natural a 90oC num trocador de calor de placas com 2 seções (aquecimento 
e resfriamento). 
O equipamento utilizado na maioria dos processos de pasteurização de sucos 
são os trocadores de calor a placas, devido às vantagens que apresenta, como alto 
coeficiente de transferência de calor, forma compacta, possibilidade de recuperação de 
energia, simples utilização e possibilidade de turbulência a baixas velocidades (Masubuchi 
& Ito, 1977 e Leuliet et al., 1990). Para maior aproveitamento de energia, o processo de 
pasteurização em trocadores de calor de placas geralmente é realizado em três seções: 
regeneração, aquecimento e resfriamento. 
Embora a realização do estudo do processo HTST e da aplicação das estratégias 
de controle, utilizando o próprio produto, o suco de laranja LQ QDWXUD, seja de grande 
importância no sentido de reproduzir as condições reais de processamento, este trabalho se 
deparou com a dificuldade de obtenção e conservação de quantidade suficiente de produto 
para o número extensivo de ensaios a ser realizado na planta piloto. Além dos tanques de 
estocagem dos sucos de capacidade de 500 L disponíveis não serem munidos de 
refrigeração, não era possível ter precisão sobre as conseqüências em relação às 
propriedades físicas e de transferência de calor do re-processamento do mesmo. Assim 
sendo, optou-se por encontrar uma solução modelo deste produto para a realização dos 
testes na planta piloto. 
A aplicação de soluções-modelo se estende a diversas áreas industriais como 
alimentícias, farmacêuticas e químicas, podendo ser utilizada como substituta do fluido 
principal tanto em testes laboratoriais como em plantas piloto industriais. A aplicação 
industrial de soluções-modelo traz como principais benefícios: menor custo de sua 
elaboração comparada ao custo do produto; não desperdício de matéria-prima e 
possibilidade de re-processamento da solução-modelo sem a perda das suas características 
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físicas e/ou reológicas.  Vários estudos foram encontrados na literatura que utilizaram 
soluções-modelo Newtonianas e não-Newtonianas, dentre eles: Leuliet et al. (1990), 
Watanabe et al. (1979), Rene et al. (1991) e Shimizu et al. (1999), Béreiziat & Devienne 
(1999), Filkova et al. (1987) e Miura & Kawase (1998). 
No caso específico de sucos de laranja, destaca-se o trabalho desenvolvido por 
Berto et al. (2003c) que formulou uma solução-modelo de suco de laranja concentrado 
composta por 65% de sacarose, 34,9% de água e 0,1% de CMC. O CMC foi responsável 
em proporcionar o caráter não-Newtoniano do suco concentrado à solução, enquanto que as 
simulações da concentração de sólidos solúveis e das propriedades termo-físicas do suco 
foram obtidas pela presença da sacarose na solução. A reologia da solução-modelo 
formulada foi comparada com o comportamento reológico de um suco de laranja 
concentrado com 65oBrix e 7% de polpa, representando satisfatoriamente este produto. Na 
continuação de seu trabalho, Berto et al. (2003b) estudaram a estabilidade térmica desta 
solução, através do acompanhamento dos parâmetros reológicos, índices de consistência e 
de comportamento de fluxo,  medidos a cada uma hora, durante um tratamento térmico a 60 
oC. A queda no valor do índice de consistência após 4 horas a 60 oC foi de 9 %, enquanto 
que o índice de comportamento do fluido permaneceu praticamente constante, indicando a 
possibilidade de re-processamento da mesma. 
Baseando-se no levantamento bibliográfico feito sobre o processo de 
pasteurização HTST aplicado ao suco de laranja natural e sobre a aplicação de soluções 
modelo, os objetivos deste capítulo foram: 
¾A definição do processo quanto ao binômio tempo/temperatura, vazões e temperaturas 
do produto e dos fluidos secundários, conforme a capacidade da planta piloto, a fim de 
subsidiar a seleção do pasteurizador a ser utilizado nos ensaios experimentais; 
¾A especificação de uma solução modelo de suco de laranja para ser utilizada nos 
ensaios de comparação dos diferentes controles a serem implementados no processo. 
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A seguir são detalhadas as considerações feitas para a escolha do binômio de 
tempo/temperatura do processo de pasteurização utilizado neste trabalho, o pasteurizador 
adquirido para a realização dos ensaios e a definição da solução modelo do produto.  
I.3.1.1. ESPECIFICAÇÃO DO PROCESSO DE PASTEURIZAÇÃO 
O material utilizado para a definição do processo de pasteurização HTST 
aplicado a suco de laranja foram os levantamentos bibliográficos realizados sobre o assunto 
bem como a disponibilidade das linhas dos fluidos secundários já existentes na planta piloto 
do Laboratório de Automação e Controle de Processos de Alimentos (LACPA), situada no 
Departamento de Engenharia de Alimentos da UNICAMP.  As linhas de fluidos 
secundários já disponíveis na planta consistiam de um sistema de refrigeração para 
resfriamento de solução de propileno-glicol e um sistema de aquecimento de água por 
resistências elétricas. Uma vez definido o binômio, especificou-se o pasteurizador e as 
vazões e temperaturas de trabalho das linhas de utilidades suficientes através da avaliação 
das suas capacidades nominais. 
I.3.1.2. DEFINIÇÃO DA SOLUÇÃO MODELO DE PRODUTO UTILIZADO 
Duas hipóteses foram levantadas: a primeira foi de utilizar uma solução obtida 
da diluição da solução-modelo de suco de laranja concentrado de Berto et al. (2003b) até a 
concentração de 12 oBrix e a segunda foi de utilizar uma solução simples de sacarose nesta 
mesma concentração. Para analisar a viabilidade destas opções, foram realizados alguns 
estudos de comparação das propriedades de densidade e viscosidade destas soluções, 
comparando-a com as mesmas propriedades do suco de laranja natural.  
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Os valores da densidade da solução de sacarose a 12 oBrix e do suco de laranja  
foram retirados da literatura, enquanto que as propriedades da solução-modelo de suco de 
laranja proveniente da diluição da solução proposta por Berto et al. (2003b) foram medidas 
em laboratório. 
Para o preparo desta solução-modelo e para as medições de viscosidade e 
densidade, foram utilizados os seguintes produtos e equipamentos: 
•  Água destilada; 
• Sacarose – açúcar comercial marca União; 
• CMC, carboximetilcelulose (KRAKI – Kienast & Kratschmer Ltda, 
denominado comercialmente como KKalphavisco-CMC.); 
• Balança analítica $'$/(Adam Equipment CO. LTDA); 
• Balança semi-analítica %(Micronal); 
• Refratômetro de bancada $EEH5HIUDFWRPHWHU (ATAGO);  
• pHmetro Digital 3*(GEHAKA); 
• Viscosímetro capilar do tipo Cannon-Fenske; 
• Picnômetros. 
, 0HWRGRORJLD
I.3.2.1. ESPECIFICAÇÃO DO PROCESSO PASTEURIZAÇÃO 
A metodologia adotada para a especificação do processo de pasteurização 
HTST foi adotar um binômio temperatura/tempo suficiente, tanto para inativação 
microbiológica como para a ação da enzima pectinesterase, agente causadora da perda de 
turbidez do suco de laranja.  
As vazões de trabalho, tanto do produto como das utilidades, foi dimensionada 
baseada na capacidade dos sistemas de refrigeração e de aquecimento já instalados na 
planta piloto, que serão detalhadas no capítulo II deste trabalho.  
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I.3.2.2. ESPECIFICAÇÃO DA SOLUÇÃO MODELO DO PRODUTO 
A solução-modelo de Berto et al. (2003c) foi preparada e diluída a 12oBrix para 
o estudo de suas propriedades físicas. Sua densidade a 12 oBrix foi calculada por medições 
de massa e volume em picnômetros de volume nominal de 25 mL, calibrados com água 
destilada, e comparadas com valores tabelados de densidade de soluções de sacarose de 
mesma concentração e com valores de densidade de sucos de laranja obtidos em literatura. 
A viscosidade cinemática da solução modelo a 12 oBrix foi determinada através 
de medição do tempo de escoamento da mesma em viscosímetro capilar do tipo Cannon-
Fenske, esquematizado na Figura I.1, calibrados com água destilada.  
 
 
 
Figura I.1 -Viscosímetro Cannon-Fenske 
O valor da viscosidade cinemática assumida para água (Eq. I.1) a 20 oC foi de 1 
cS, a densidade de 1 g/cm3, sendo portanto, a viscosidade dinâmica de 1 cP=10-3 Pa.s. As 
medidas foram feitas em uma sala com temperatura ambiente controlada em 21±0,5 oC. As 
amostras foram colocadas no viscosímetro e succionadas acima do nível superior de leitura 
por meio de vácuo. Após cessar o vácuo, foi medido em cronômetro digital o tempo de 
escoamento para o fluido percorrer as duas marcas do viscosímetro. Todas as medidas 
foram feitas em quadriplicata. 
marca superior 
marca inferior 
solução vácuo 
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ρ
η
=ν  (I.1) 
 
onde: η = viscosidade dinâmica [Pa.s]; 
 ρ= densidade [kg/m3]; 
 ν= viscosidade cinemática [m/s]. 
A viscosidade dinâmica da solução foi calculada diretamente pela divisão do 
tempo medido para cada solução pelo tempo medido pela água. O valor da viscosidade da 
solução-modelo foi comparado com os valores das viscosidades de soluções de sacarose a 
12 oBrix e com valores de viscosidade de sucos de laranja obtidos na literatura. 
Os picnômetros e o viscosímetro utilizados para a medição da densidade e 
viscosidade das amostras foram previamente calibrados com água destilada: 
¾Picnômetro 
A calibração dos três picnômetros utilizados para a medida de densidade das 
soluções foi realizada baseada em seu volume com água destilada na temperatura de 22,8 
oC. Foram medidas as massas dos picnômetros vazios e com água destilada. A densidade da 
água (ρ) a 22,8 oC foi considerada 997,62 kg/m3 e o volume (V) calculado pela relação 
V=m/ρ.  
Com os dados dos volumes dos picnômetros, foram medidas as massas de 
solução colocadas em cada um deles e realizados os cálculos das densidades das mesmas. 
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¾Viscosímetro Cannon-Fenske 
Para a calibração do viscosímetro Cannon-Fenske utilizado para a medida de 
viscosidade das soluções modelo de suco de laranja natural, foi medido o tempo de 
escoamento da água destilada na temperatura de 21,5 oC. O valor da viscosidade da água 
destilada nesta temperatura foi de 0,972 cP. Os tempos de escoamento da água destilada 
foram feitos em quadriplicata. 
, 5(68/7$'26(',6&866®(6
, (VSHFLILFDomRGRSURFHVVRGHSDVWHXUL]DomR
O processo integrado consiste em: sistema de pasteurização com trocador de 
calor a placas sanitário, sistema de refrigeração para resfriamento de líquido e sistema de 
aquecimento. 
Baseado no levantamento bibliográfico realizado foi objetivado o binômio 
tempo/temperatura de pasteurização aplicado nas indústrias processadoras de suco e que 
garanta a eficiência do processo, tanto em relação à inativação microbiológica quanto à 
inativação da enzima pectinesterase. Para isto, estipulou-se para o processo, o tratamento de 
91oC/40 s para uma redução de dois ciclos logarítmicos na atividade da pectinesterase 
(F=2D), binômio este equivalente aos tratamentos indicados por Eargman & Rouse (1976), 
Kimball (1991) e Correa Neto (1998). 
A Tabela I.1 mostra as faixas de operação objetivadas para os experimentos 
bem como a capacidade das bombas dos fluidos envolvidos. 
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Tabela I. 1±Parâmetros de operação do processo de pasteurização HTST 
3DUkPHWURGHRSHUDomR )DL[DGHRSHUDomR
Temperatura inicial do suco 20 °C à 30 °C 
Temperatura de pasteurização 91 °C 
Tempo no tubo de retenção 40 s 
Temperatura após o resfriamento Inferior a 3 °C 
Capacidade da bomba de produto 100 a 250 L/h 
Capacidade da bomba de solução de propileno-glicol na concentração de 25% 800 a 2800 L/h 
Capacidade da bomba de água quente 350 a 700 L/h 
 
Os dados apresentados na Tabela I.1 foram utilizados para a especificação e 
aquisição do pasteurizador a placas (ANEXO I).  
O pasteurizador utilizado nos ensaios experimentais foi adquirido da empresa 
GEA Tuchennhagen do Brasil Ltda, o qual consiste num tubo de retenção e três seções de 
troca térmica entre fluidos, conforme mostra a Figura I.2, as quais são: 
• Seção de resfriamento na qual ocorre a troca de calor do produto com o 
refrigerante secundário à baixa temperatura, produzido em sistema de 
refrigeração e que alimentará esta seção do trocador; 
• Seção de aquecimento do trocador de calor sanitário, onde ocorre a troca de 
calor do produto com fluido de arrefecimento, água de aquecimento; 
• Seção intermediária, ou de regeneração, na qual ocorre a troca de calor com o 
produto já aquecido (pasteurizado) e produto inicial (cru); e 
• Tubo de retenção, no qual a temperatura do produto na saída da seção de 
aquecimento do pasteurizador é mantida pelo tempo especificado no binômio. 
 
A capacidade projetada foi para uma vazão de produto de 150 L/h. O 
pasteurizador e tubo de retenção, representados na Figura I.2, foram construídos em aço 
inox, com conexões sanitárias. 
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Figura I. 2 – Esquema do  pasteurizador a placas 
A Tabela II.2 mostra as temperaturas e vazões do processo de pasteurização 
projetadas pelo fabricante, sendo que o termo “ produto cru”  representa o produto a ser 
pasteurizado.  
Para a armazenagem do produto cru e pasteurizado, a planta piloto dispõe de 3 
tanques de 500 L construídos de aço inoxidável e encamisados, para permitir alterações da 
temperatura do produto através da água quente ou fria na camisa. Dois deles possuem 
agitador para homogeneização do produto. Um grupo de válvulas, estrategicamente 
instaladas, possibilita várias combinações da condução do produto.  
O esquema geral da planta piloto, englobando o pasteurizador é mostrado na 
Figura I.3. Detalhes sobre a montagem, instrumentação de sensores e controladores serão 
mostrados no capítulo seguinte. 
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Tabela I. 2 – Temperaturas e vazões de projeto do processo de pasteurização (GEA)  
 Seção de Regeneração 
Produto 
Vazão volumétrica, L/h 
Temperatura entrada, oC 
Temperatura saída, oC 
Produto cru 
150 
25 
67,2 
Produto pasteurizado 
149,9 
91 
52,3 
 Seção de Aquecimento 
Produto Produto pré-aquecido Água de aquecimento 
Vazão volumétrica, L/h 
Temperatura entrada, oC 
Temperatura saída, oC 
150 
67,2 
91,3 
400 
92,5 
82,98 
 Seção de Resfriamento 
Produto Água fria Produto semi-resfriado 
Vazão volumétrica, L/h 
Temperatura entrada, oC 
Temperatura saída, oC 
2000 
1,00 
4,11 
150 
52,73 
2,96 
 
Figura I. 3 – Esquema da planta piloto de pasteurização de fluidos. 
, 'HILQLokRGDVROXomRPRGHOR60
Primeiramente preparou-se a solução modelo de suco de laranja concentrado 
com 0,1 % de CMC a 65 oBrix, conforme Berto et al. (2003a). A partir desta solução, foram 
feitas diluições até a concentração final de 12 oBrix, e medidas a densidade e viscosidade 
das amostras. 
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I.4.2.1. CALIBRAÇÃO DO PICNÔMETRO E DO VISCOSÍMETRO COM ÁGUA 
DESTILADA 
¾Picnômetro 
Os três picnômetros utilizados para a medida de densidade das soluções foram 
previamente calibrados com água destilada na temperatura de 22,8 oC. Foram medidas as 
massas dos picnômetros vazios e com água destilada. A densidade da água a 22,8 oC foi 
considerada 997,62 kg/m3 e o volume calculado pela relação V=m/ρ. Os resultados destas 
medidas encontram-se na Tabela I.3. 
Com os dados dos volumes dos picnômetros, foram medidas as massas de 
solução colocadas em cada um deles e realizados os cálculos das densidades das mesmas. 
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Tabela I. 3 - Volume dos Picnômetros utilizados para cálculo da densidade das soluções modelo 
 
 
¾Viscosímetro Cannon-Fenske 
Para a calibração do viscosímetro Cannon-Fenske utilizado para a medida de 
viscosidade das soluções modelo de suco de laranja natural, foi medido o tempo de 
escoamento da água destilada na temperatura de 21,5 oC. O valor da viscosidade da água 
destilada nesta temperatura utilizado foi de 0,972 cP. Os tempos de escoamento da água 
destilada, feitos em quadriplicata são mostrados na Tabela I.4. 
Tabela I. 4 - Tempos de escoamento da água destilada no viscosímetro Cannon-Fenske 
Medida 1 2 3 4 Média 
Tempo (s) 72 72 72 72 72 
Os tempos de escoamento das soluções modelo foram medidos e a viscosidade 
calculada, conforme descrito anteriormente. 
I.4.2.2. DENSIDADE, VISCOSIDADE E CALOR ESPECÍFICO DA SOLUÇÃO-
MODELO. 
¾Densidade: 
A Tabela I.5 mostra as medidas de massa dos picnômetros contedo a solução  
modelo diluída para 12 oBrix. As medidas foram feitas em quadriplicata e os valores das 
densidades, média e o desvio padrão médio das amostras calculados a 22,2oC.  
Devido à baixa concentração de CMC na solução, não houve alterações 
significativas na densidade da amostra, em relação a uma solução composta apenas de água 
e sacarose e que seu valor ficou próximo ao valor da densidade do SL das citadas 
referências e maior do que o mínimo exigido pela legislação vigente deste produto (1042 
kg/m3 a 20 oC).  
Picnômetros II III IV 
Volume (mL) 24,03 24,18 23,29 
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Tabela I.5 -Valores de densidade das amostras de solução modelo a 12 oBrix. 
 Amostra 1 Amostra 2 Amostra 3 Amostra 4 Média ±DPM 
Massa da SM (g) 24,44 25,37 24,54 25,42  
Picnômetro III II IV II  
Densidade (kg/m3) 1052,01 1055,65 1053,48 1057,73 1054,72±1,97 
 
A Tabela I.6 resume os valores de densidades a 20 oC, encontrados na literatura. 
Tabela I.6 -Valores de densidade das amostras de solução modelo a 12 oBrix. 
 SM diluída 12 
ºBrix, 22 ºC 
Solução sacarose 12 
ºBrix (Lide,1994) 
SL (Alvarado, 
1989) 
SL (Kim et al., 
1999)  
Água (Choi & 
Okos, 1986) 
ρ (kg/m3) 1074,7 1046,1 1040,3  1046±3,6  995,7 
O valor médio da densidade encontrado na solução-modelo é maior em 0,85 % 
da densidade do SL utilizado por Kim et al. (1999)  e 1,39 % maior que os valor da 
densidade encontrada por Alvarado (1989). 
No caso da solução de sacarose a 12 oBrix, sua densidade é 0,05 % e 0,6 % 
maior que os valores dos mesmos SL de referência de Kim et al. (1999) e Alvarado (1989), 
respectivamente. 
¾Viscosidade 
A Tabela I.7 mostra os tempos de escoamento realizados em quadriplicata das 
amostras de solução modelo a 12 oBrix e os respectivos valores das viscosidades. Estes 
experimentos foram medidos em sala com temperatura ambiente controlada para 21,5 oC.  
Tabela I.7 - Valores dos tempos de escoamento e das viscosidades das SM 12 ºBrix 
 Amostra 1 Amostra 2 Amostra 3 Amostra 4 Média ±DPM 
Tempo (s) 131 133 133 134 133±0,80 
Viscosidade (cP) 1,78 1,80 1,80 1,81 1,79±0,10 
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A Tabela I.8 mostra os dados de viscosidades a 20 ºC encontrados na literatura. 
Tabela I. 8 – Valores de viscosidade solução de sacarose e SLNs da literatura 
 SM diluída 12 
ºBrix, 21,5 ºC 
Solução sacarose 12 
ºBrix (Lide,1994) 
SL (Alvarado, 
1989) 
SL (Kim et al., 
1999)  
Água 
η (cP) 1,79 1,43 1,78 1,41±0,475 1,00 
 
O valor da viscosidade da amostra diluída é 0,45 % maior que o valor de 
viscosidade referente ao SLN de Alvarado (1989) e 26 % maior que o valor médio do SLN 
utilizado por Kim et al. (1999). A viscosidade de uma solução 12 % sacarose porém, é 
19,8% menor e 0,72 % maior que as mesmas referências de Alvarado (1989) e Kim et al. 
(1999), respectivamente. 
Analisando as comparações de densidade e viscosidade da solução-modelo 
diluída e de uma solução de sacarose a 12 oBrix com as dos SLNs de referência, pode-se 
concluir que ambas poderiam substituir o suco nos testes experimentais. Porém, devido ao 
alto custo de aquisição do espessante da solução modelo diluída, optou-se pela utilização de 
soluções aquosas contendo apenas 12 % de sacarose. 
¾Calor específico 
Para finalizar a análise de similaridade da solução de sacarose com o SLN, os 
valores de calores específicos dos SLNs utilizados por Vieira (1995), Moresi & Spinosi 
(1980) e Alvarado (1989) foram comparados com o valor do calor especifico de uma 
solução de sacarose com 12 % de sacarose, calculado conforme Choi & Okos (1986). A 
Tabela I.9 mostra esta comparação. 
Tabela I. 9 – Valores de calor específico de solução de sacarose e SLNs da literatura 
 Solução 
Sacarose 12 
ºBrix 
Vieira (1995) Moresi & 
Spinosi (1980) 
Alvarado (1989) Água (Choi & 
Okos, 1986) 
Cp (kJ/kgoC) 3,87 3,84 3,86 3,60 4,37 
Diferença (%)  0 -0,78 -0,26 -6,98 -12,92 
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, 3URFHVVR+767
Neste capitulo foi definido que o binômio tempo/temperatura do processo 
HTST aplicado a sucos de laranjas naturais de 91 oC/40 s será o aplicado neste trabalho. 
Este binômio foi escolhido baseado em estudos na literatura e visa, além da inativação 
microbiológica, a inativação da enzima pectinesterase, naturalmente presente no suco, 
responsável pela perda da turbidez e formação de duas fases, pela precipitação da pectina 
do suco. 
, 6ROXomRPRGHOR
Visando a substituição do produto, suco de laranja natural, nos ensaios na 
planta piloto, foram analisadas e comparadas as propriedades termo-físicas de calor 
específico, densidade e viscosidade de soluções de sacarose a 12 oBrix e de uma solução 
modelo de suco de laranja concentrado diluída na mesma concentração. Através das 
comparações obtidas e dos valores próximos de densidade e viscosidade e calor específico, 
optou-se pela solução de sacarose e água, cujos custos são muito menores em relação à 
outra solução, e principalmente ao suco de laranja. 
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Este capítulo consta na descrição da montagem e instrumentação da planta-
piloto para pasteurização HTST de fluidos alimentícios. O processo de pasteurização 
consiste basicamente em três linhas de fluidos: produto e fluidos térmicos de aquecimento e 
de resfriamento. A planta foi adequadamente instalada e instrumentada, possibilitando a 
implementação de diferentes estratégias de controle e monitoração das variáveis de 
processo em tempo real. O pasteurizador a placas utilizado neste processo foi montado e 
adaptado nas linhas já pré-existentes do Laboratório de Automação e Controle de Processos 
de Alimentos (LACPA). O sistema de refrigeração previamente montado permite o controle 
da temperatura da solução refrigerante secundário, propileno-glicol a 25 %, enquanto que o 
sistema de aquecimento, responsável pela troca térmica com o produto até sua temperatura 
de pasteurização foi obtido por aquecimento de água com resistências elétricas. Todas as 
linhas de fluidos foram instrumentadas com sensores de vazão e de temperatura, variadores 
de freqüência e sensores de pressão. O sistema de instrumentação, automação e controle 
montado se caracteriza por ser híbrido, possuindo uma parte construída com tecnologia 
)LHOGEXV )RXQGDWLRQ e outra analógica, que se comunicam através do protocolo de 
comunicação e são monitorados através de um mesmo sistema supervisório. Os sensores de 
temperatura foram calibrados e as bombas aferidas. As condições do processo em regime 
permanente para o produto atingir a condição de pasteurizado, projetadas pelo fabricante do 
pasteurizador, foram averiguadas e os resultados não foram satisfatórios no sentido de se 
atingir a temperatura de pasteurização requerida para o processo (91 oC). Assim sendo, 
novas condições para o regime permanente foram encontradas baseadas nas capacidades 
nominais das bombas e dos sistemas de refrigeração e de aquecimento. 
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A evolução contínua da área de controle de processos vem acontecendo 
principalmente em função da automação industrial, aliada aos expressivos avanços na área 
de informática. Os sistemas para controle de processos são desenvolvidos de forma a 
maximizar a produção e minimizar seus custos. Além disso, visam a eliminação de 
possíveis riscos envolvidos na produção diminuindo o contato direto dos operadores com as 
máquina de produção, função esta agora que pode ser feita remotamente, via comandos por 
computadores.  
Segundo Pupo (2002), a automação de uma indústria sempre é indicada quando 
se detecta a necessidade de tornar a empresa mais produtiva. Em alguns casos pode 
acarretar na substituição da mão de obra ou mesmo na extinção de uma função dentro da 
fábrica, porém em outros casos, pode promover reciclagem profissional do funcionário que 
trabalhava na operação do processo e máquinas antes de sua automação. 
No caso das indústrias alimentícias, além das vantagens financeiras 
apresentadas pela diminuição de custos e aumento da produtividade, a automação e o 
controle de processos têm um papel fundamental no sentido de auxiliar na produção de 
alimentos que minimizem riscos ao consumidor, com um constante padrão de qualidade 
através, por exemplo, da monitoração de um ponto crítico de controle do processo. Segundo 
Inppaz (2003), a metodologia para a determinação dos pontos críticos de controle (PCC), 
seja no processo ou numa fase de operação, se refere àqueles pontos do processo em que a 
aplicação de uma medida de controle elimina ou reduz o perigo até um nível aceitável, isto 
é, até onde não compromete a saúde do consumidor. No caso de alimentos pasteurizados, 
os pontos críticos de controle estão centrados na manutenção do binômio tempo/ 
temperatura de pasteurização, dentro do processo produtivo bem como na monitoração do 
tempo e da temperatura do produto na fase de distribuição ao mercado consumidor.  
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Assim sendo, uma planta automatizada com aquisição de temperaturas do 
processo em tempo real, munida de estratégias de controles bem configuradas, proporciona 
benefícios tanto ao produtor com a redução de queixas, devoluções, re-processos e custos, 
como para o consumidor final que dispõe de um alimento seguro.  
Diante destes fatos, a planta de pasteurização HTST montada no Laboratório de 
Instrumentação e Controle de Processos de Alimentos (LACPA), utilizando modernas 
tecnologias na área de automação industrial foi montada com a finalidade de aprimorar e 
aprofundar os estudos sobre o controle do processo de pasteurização indo, portanto, ao 
encontro tanto das necessidades do produtor e do processo produtivo como as do 
consumidor final do produto.   
O sistema de instrumentação, automação e controle montado se caracteriza por 
ser híbrido, possuindo uma parte construída com tecnologia )LHOGEXV)RXQGDWLRQ e outra 
analógica montada através de um controlador lógico programável – CLP, que se 
comunicam através do protocolo de comunicação. O sistema composto pelo CLP consiste 
no LC700 que se comunica com o sistema )LHOGEXV )RXQGDWLRQ – DFI302, através da 
interface de comunicação FB700. Ambos são supervisionados pelo IHM $LPD[ IRU
:LQGRZV. 
,, 0$7(5,$/(0e72'26
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II.3.1.1. MONTAGEM FÍSICA DO SISTEMA DE PASTEURIZAÇÃO HTST 
Como material utilizado para a montagem física da planta integrada HTST, 
lista-se além do pasteurizador e dos sensores de temperatura adquiridos, os setores 
produtores dos fluidos secundários, água quente e solução de propileno-glicol, responsáveis 
em aquecer e resfriar o produto, respectivamente: 
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• Pasteurizador a placas de três seções: regeneração, aquecimento e 
resfriamento, adquirido pela empresa GEA Tuchennhagen do Brasil Ltda, 
mostrado em detalhes no capítulo I deste trabalho; 
• Sensores de temperatura tipo Pt100; 
• Sistema de refrigeração montado por Silva (2003) e tem como fluido primário 
o refrigerante R404A e como secundário, solução de propileno-glicol. É um 
sistema de refrigeração de simples estágio convencional, para resfriamento do 
refrigerante secundário e pode operar sob diferentes condições de 
temperatura, de rotação do compressor e vazão do propileno-glicol. O sistema 
está munido de sensores de vazão, de pressão e de temperatura, de variadores 
de freqüência e de válvulas de controle. A vazão de propileno-glicol é 
ajustada por um variador de freqüência instalado a uma bomba positiva. As 
medidas de vazão da solução de propileno glicol são realizadas por medidor 
magnético de vazão volumétrica. Sensores de temperatura do tipo Pt100 
encontram-se instalados nas entradas e saídas do evaporador, do condensador, 
das linhas de água do condensador e do propileno-glicol, e transmissores de 
pressão estão instalados nas linhas de descarga e sucção do sistema de 
refrigeração;  
• Sistema de aquecimento de líquido, constituído de um tanque homogeneizado 
e isolado termicamente cujo aquecimento é realizado por duas resistências 
elétricas de 7500 W e três de 2500 W, sendo uma delas modulada, para o 
controle da temperatura da água através de uma unidade atuadora de potência. 
A vazão de água quente requerida no processo de pasteurização é ajustada por 
um variador de freqüência instalado junto à bomba centrífuga; 
II.3.1.2. INSTRUMENTAÇÃO DO SISTEMA DE PASTEURIZAÇÃO HTST 
Como o sistema de instrumentação montado se caracteriza por ser híbrido, 
possuindo uma parte analógica e outra em ILHOGEXV IRXQGDWLRQ, o material utilizado na 
instrumentação do sistema consta dos componentes envolvidos em cada tecnologia, listados 
&DStWXOR,,0RQWDJHPH,QVWUXPHQWDomRGDSODQWDGHSDVWHXUL]DomR+767
 87 
e descritos a seguir. Estes equipamentos foram adquiridos da empresa Smar Equipamentos 
Industriais Ltda. 
• LC 700: é um controlador lógico programável compacto e modular, tem como 
finalidade gerenciar funções de intertravamentos, acionar motores e bobinas e 
possibilitar a leitura dos sinais analógicos como os de temperatura em 
termopares e termoresistências; 
• FB 700: é um cartão de interface ILHOGEXV para o controlador programável 
LC700. Ele é diretamente conectado ao rack do LC700. O LC700 acessa-o 
como um cartão normal de I/O mapeados para os blocos funcionais do FB-
700; 
•  DFI 302 – Ponte universal )LHOGEXV )RXQGDWLRQ: é um componente de 
KDUGZDUH multi-função utilizado para gerenciar, monitorar, controlar, manter 
e operar uma planta industrial. Uma vez instalado, o DFI302 executa a 
maioria das funções exigidas pelo sistema de controle, resultando em um 
número reduzido de componentes adicionais; 
• IF302 - Conversor de sinais de corrente para sinal ILHOGEXV: permite a 
interligação de instrumentos com saída 4 a 20 mA à rede ILHOGEXV. Tem 
capacidade de converter 3 sinais de corrente, sendo que  as saídas dos mesmos 
não precisam ter necessariamente de mesma unidade;  
• FI 302 – Conversor de sinal ILHOGEXV IRXQGDWLRQ para corrente: converte um 
sinal ILHOGEXV em um sinal 4 a 20 mA. O sinal ILHOGEXV pode, por exemplo, ser 
requerido por um conversor de freqüência que determina rotação de uma 
bomba. Esse instrumento possui três canais independentes, o que significa que 
três saídas de sinal 4 a 20 mA estão disponíveis;  
• LD 302 – Transmissor de pressão ILHOGEXV IRXQGDWLRQ: para medição de 
pressão por célula capacitiva podendo ser utilizado para medição de pressão 
diferencial, absoluta, manométrica, nível e vazão; 
• FY 302 – Posicionador de válvula pneumática de controle ILHOGEXV
IRXQGDWLRQ: produz a pressão de ar de saída requerida para o posicionamento 
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de uma válvula de controle, conforme entrada recebida pela rede ILHOGEXV ou 
controle interno; 
Para a configuração dos componentes analógicos e ILHOGEXV foram utilizados 
dois softwares de configuração que são respectivamente o CONF 700 e o SYSCOM. O 
sistema supervisório utilizado para a monitoração e aquisição de dados em tempo real do 
processo foi o $LPD[ IRU :LQGRZV, todos adquiridos da empresa Smar Equipamentos 
Industriais Ltda: 
• CONF700: é um configurador baseado em Windows para o LC700.  Este 
programa foi o aplicativo utilizado para configurar o hardware do sistema de 
controle: módulos de I/O, fontes, CPU, etc; 
• SYSCOM: configurador dos equipamentos de tecnologia ILHOGEXV, bem como 
das estratégias de controle convencionais a serem implementadas no processo; 
• $LPD[ IRU:LQGRZV: permite a construção de telas ilustrativas do processo, 
desenhos, gráficos de acompanhamento das variáveis em tempo real bem 
como a armazenagem dos mesmos em função do tempo. Através de uma 
interface mais amigável, o $LPD[ tem a capacidade de operar tanto os 
equipamentos ILHOGEXV como os configurados pelo CLP, facilitando o trabalho 
do operador. Através deste, as variáveis de processo são armazenadas em 
arquivos tipo QRPHSUQ que são facilmente convertidos para planilhas do 
programa Excel for Windows. 
II.3.1.3. CALIBRAÇÃO E AFERIÇÃO DOS INSTRUMENTOS 
Para a calibração dos sensores de temperatura Pt100 foram utilizados os 
seguintes materiais: 
• Termômetros padrão de mercúrio, com precisão de 0,05 oC com as escalas de 
–20 a 50 oC e 50 a 120 oC, respectivamente. 
• Banho termostático, modelo Ultra-Criostato da Optherm - 110V, 60 Hz e 2,5 
kW contendo óleo térmico; 
• Sistema supervisório $LPD[IRU:LQGRZV para aquisição dos dados; 
&DStWXOR,,0RQWDJHPH,QVWUXPHQWDomRGDSODQWDGHSDVWHXUL]DomR+767
 89 
• Programa Excel for Windows para tratamento dos dados. 
Para a aferição das bombas impulsionadoras dos fluidos envolvidos no 
processo, produto, água de aquecimento e solução de propileno-glicol, variadores de 
freqüência e medidores de vazão instalados em cada linha foram utilizados: 
• Variadores de freqüência modelo VLT série 2800 da marca Danfoss S/A, 
instalados nos motores das bombas de cada fluido; 
• Medidor de vazão magnético MAGFLO® (OHFWURPDJQHWLF )ORZPHWHU 
modelo MAG 5000, marca Danfoss; 
• Medidor de vazão tipo Coriollis, modelo Micro Motion R-Series Flowmeters, 
adquirido pela empresa Emerson Process Management; 
• Sistema supervisório $LPD[IRU:LQGRZV4.2 para aquisição dos dados; 
• Programa Excel for Windows para tratamento dos dados. 
,, 0pWRGRV
II.3.2.1. MONTAGEM DO SISTEMA DE PASTEURIZAÇÃO HTST 
O pasteurizador a placas adquirido para a realização dos ensaios foi montado na 
planta-piloto do LACPA, situada no Departamento de Engenharia de Alimentos da 
UNICAMP, e conectado às linhas das utilidades pré-existentes: ao sistema de refrigeração 
para resfriamento de líquido e ao sistema de aquecimento resistivo de água. Para as linhas 
dos fluidos secundários, tubos em aço galvanizado de diâmetro nominal de 1”  foram 
utilizados. Para a linha do produto, tubos em aço inoxidável de 1”  nominal  foram 
utilizados para a interligação e adaptação do trocador à linha pré-existente. 
Os equipamentos e sensores foram codificados, conforme os padrões da norma 
ANSI/ISA-S5.-1992. Para melhor compreensão da planta e do esquema montado a 
codificação dos sensores e equipamentos foi dividida em séries de acordo com o fluido: 
• Linha 100 – refrigerante R404; 
• Linha 200 – água da torre de resfriamento; 
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• Linha 300  – solução de propileno-glicol; 
• Linha 400  – produto; 
• Linha 600  – água de aquecimento. 
A Tabela II.1 mostra o significado dos códigos dos sensores utilizados na 
planta-piloto. 
Tabela II. 1 - Descrição dos códigos dos sensores instalados na planta-piloto do LACPA 
Código Descrição 
ET Transmissor cego de tensão 
FCV Válvula controladora auto-atuada de vazão 
FIT Transmissor indicador de vazão 
FT Transmissor cego de vazão 
JIT Transmissor indicador de potência 
PT Transmissor cego de pressão 
TCV Válvula controladora auto-atuada de temperatura 
TE Elemento primário de temperatura 
 
Seguindo estas diretrizes, o layout físico da planta foi montado com a 
codificação de todos os equipamentos envolvidos no processo, codificados conforme o 
fluido da linha e da sua função. 
II.3.2.2. INSTRUMENTAÇÃO DO SISTEMA DE PASTEURIZAÇÃO HTST 
A etapa de instrumentação do sistema de pasteurização constou das seguintes 
etapas: 
• Ligação dos sensores de temperaturas aos módulos de entrada de sinais do 
CLP; 
• Construção de uma lógica ODGGHU para o acionamento dos equipamentos 
analógicos no software de configuração CONF 700; 
• Configuração dos equipamentos ILHOGEXV através dos softwares de 
configuração SYSCOM; 
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• Elaboração do layoutda rede ILHOGEXV do sistema de pasteurização; 
• Elaboração das telas de supervisão no software $LPD[IRU:LQGRZV. 
II.3.2.3. CALIBRAÇÃO SENSORES DE TEMPERATURA E AFERIÇÃO DE 
INSTRUMENTOS 
Para a calibração dos sensores de temperatura instalados ao pasteurizador e 
aferição das bombas dos fluidos envolvidos, os seguintes procedimentos foram realizados: 
a) Calibração dos Pt100 
A calibração dos sensores de temperatura Pt100 foi realizada em 10 
temperaturas dentro da faixa de –10 oC a 101oC, a qual inclui as temperaturas de operação 
referentes ao processo HTST. Para a calibração foram utilizados os termômetros padrão de 
mercúrio e o banho termostático com óleo térmico. A aquisição das temperaturas dos 
Pt100s foi realizada via supervisório num intervalo de 3 s, sendo que para cada ponto foram 
considerados no mínimo 10 tomadas de temperatura após estabilização. A regressão linear 
das temperaturas lidas YHUVXV a temperatura padrão foi realizada com a média das 
temperaturas tomadas e para cada Pt100 foi verificado o máximo desvio padrão encontrado 
na faixa de calibração. Como a precisão do Pt100, segundo o fabricante, é de 0,1 oC, o 
intervalo de confiança ou desvio padrão dos dados experimentais será então a soma do 
desvio padrão da calibração com a precisão de 0,1oC. 
b) Aferição das Bombas da linha HTST 
Devido às perdas de pressão causadas pelos acessórios da tubulação e 
principalmente nas seções de troca de calor do pasteurizador, se fez necessário o 
conhecimento das faixas de operação das bombas instaladas nas linhas de água de 
aquecimento, solução de propileno-glicol e produto. 
Este conhecimento é fundamental também para a definição da faixa de 
operação de cada bomba no processo, que está diretamente relacionada às intensidades das 
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perturbações que foram impostas ao sistema para o conhecimento do comportamento 
dinâmico do processo HTST. 
O procedimento adotado para tal conhecimento constou das seguintes etapas: 
• Atribuição de diferentes rotações nas bombas dentro da faixa de 0 a 65 Hz; 
• Aquisição da leitura da vazão através dos instrumentos de medições instalados 
nas linhas de produto (Coriolis) e solução de propileno-glicol (medidor de 
vazão magnético). No caso da linha de água de aquecimento, foi realizada a 
medição da vazão através de medidas de volume deslocado e tempo, em 
triplicata; 
• Determinação da relação de vazão volumétrica YHUVXV rotação da bomba para 
cada fluido. 
No caso da função de vazão volumétrica da água de aquecimento, as medições 
foram feitas com a água a 22 oC.  Devido à mudança da densidade da água em função da 
temperatura, a equação ajustada para a determinação da vazão de água contemplou a 
correção da densidade (kg/m3), em função da temperatura de Choi & Okos (1986), 
mostrada na equação (II.1), onde T é a temperatura da água em oC. 
233
O2H T10.7574,3T10.1419,318,997
−−
−+=ρ  (II.1) 
 
Assim, a função da vazão volumétrica da água de aquecimento em função da 
rotação da bomba e da temperatura ( V aq(T)), em L/h, será calculada, conforme mostra a 
equação (II.2), onde  )C22(aq oV  é a equação ajustada para a temperatura, na qual foram 
realizados os ensaios em função da rotação da bomba a 22 oC.  
)C22(OH
)T(OH
)C22(aq)T(aq
o
2
2
oVV ρ
ρ

=  (II.2) 
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II.3.2.4. AVERIGUAÇÃO DO REGIME PERMANENTE DO PROCESSO HTST 
Apesar das condições de processo terem sido especificadas pelo fabricante do 
pasteurizador, as mesmas foram avaliadas experimentalmente, mantendo-se as 
especificações das temperaturas e vazões de entrada do produto e dos fluidos secundários 
para constatar se, realmente na planta-piloto montada, a especificação da temperatura de 
pasteurização do produto (91 oC) seria satisfeita. 
 
,, 5(68/7$'26(',6&866®(6
,, 0RQWDJHPGRVLVWHPDGHSDVWHXUL]DomR+767
O sistema de pasteurização adquirido foi acoplado aos sistemas de resfriamento 
e de aquecimento de líquidos pré-existentes e instrumentados da planta piloto. A Figura II.1 
mostra o layout físico da planta piloto integrada do LACPA, com todos os equipamentos 
instalados em cada uma das quatro linhas de fluido: água de aquecimento, produto, água da 
torre de resfriamento e solução de propileno-glicol, resfriada pelo refrigerante R404A. 
As Tabelas de II.2 a II.6 mostram a relação de equipamentos e sensores 
contidos em cada uma das linhas. 
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Figura II.2 (b)–Layout da planta integrada piloto do LACPA  
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Tabela II. 2 – Equipamentos e sensores da Linha 100 – R404A  
Código Equipamento Sensor Localização 
Símbolo  TE 101 Entrada do evaporador 
CP101 Compressor TE 102 Saída do condensador 
EV101 Evaporador TE 103 Entrada do compressor (T sucção) 
CD101 Condensador TE 104 Entrada do evaporador, próximo à 
válvula VS-101 
CD102 Condensador a ar TE 105 Saída do evaporador 
TA 101 Tanque de armazenamento TE 106 Saída do compressor (descarga) 
VS101-1 Válvula solenóide 1 PT 101 Saída do compressor 
VS101-2 Válvula solenóide 2 PT 102 Entrada do compressor (descarga) 
VET101 Válvula de expansão termostática PT 103 Saída do condensador (saída) 
VEL101 Válvula eletrônica PT 104 Entrada do evaporador 
  TCV 101 Na válvula VET-101 
  FT 101 No tanque de armazenamento TA-101 
  JIT 101 Rotação do CP-101 
  JIT 102 Potência do CP-101 
 
Tabela II. 3 – Equipamentos e sensores da Linha 200 – Água do Condensador 
Código Equipamento Sensor Localização 
Símbolo  TE 201 Entrada do condensador 
VT201 Ventilador da torre TE 202 Saída do condensador 
TR201 Torre de resfriamento FCV 201 Válvula VET-201 
BA201 Bomba centrífuga JIT 201 Ventilador da torre, VT-201 
VET201 Válvula de expansão termostática FIT 201 Placa de orifício 



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Tabela II.4 – Equipamentos e sensores da Linha 300 – Solução de propileno-glicol 
Código Equipamento Sensor Localização 
Símbolo  TE 301 Entrada do evaporador 
BA301 Bomba centrífuga TE 302 Saída do evaporador 
MVM301 Medidor de vazão magnético TE 305 Entrada do TCP-402 
REM301 Resistência monofásica 1 TE 306 Saída do TCP-402 
REM302 Resistência monofásica 2 FIT 301 MVM-301 
REM303 Resistência monofásica 3 JIT 301 BA-301 
REM304 Resistência monofásica 4 JIT 302 Potência da BA-301 
RET301 Resistência trifásica 1 JIT 303 Frequência da BA-301 
RET302 Resistência trifásica 2 ET 301 Potência da resistência modulada REM-304 
RET303 Resistência trifásica 3   
TQ301 Tanque da solução de 
propileno-glicol 
  

Tabela II.5 – Equipamentos e sensores de processo da Linha 400 – Produto 
Código Equipamento Sensor Localização 
Símbolo  TE 401 TQ-401 
TCP401 Trocador de calor 1 TE 402 TQ-402 
TCP402 Trocador de calor 2 TE 405 Entrada da seção de regeneração do TCP-402 
V3V401 Válvula três vias TE 406 Entre seção de regeneração e de aquecimento do 
TCP-402 
RT401 Tubo de retenção TE 407 Saída da seção de aquecimento do TCP-402 
VP401 Válvula pneumática 1 TE 408 Saída do retardador RT-401 
VP402 Válvula pneumática 2 TE 409 Entre seção de regeneração e de resfriamento do 
TCP-402 
BA401 Bomba centrífuga TE 410 Saída da seção de resfriamento do TCP-402 
TQ401 Tanque de produto 1 JIT 401 Rotação BA-401 
TQ402 Tanque de produto 2 FIT 400 Medidor de vazão tipo Coriollis 
TQ403 Tanque de produto 3   
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Tabela II.6 – Equipamentos e sensores de processo da Linha 600 – Água de aquecimento 
Código Equipamento Sensor Localização 
Símbolo  TE 601 TQ-601 
BA601 Bomba centrífuga TE 602 Entrada da seção de aquecimento do TCP-402 
REM601 Resistência monofásica 1 TE 603 Saída da seção de aquecimento do TCP-402 
RET601 Resistência trifásica 1 ET 601 REM-601 
RET602 Resistência trifásica 2 JIT 601 Rotação da BA-601 
RET603 Resistência trifásica 3   
TQ601 Tanque de água quente   
AG601 Agitador   

,, ,QVWUXPHQWDomRHFRQILJXUDomRGRVHTXLSDPHQWRVHVHQVRUHV
A ligação e configuração dos equipamentos e sensores foram feitas através dos 
softwares de configuração do CLP, LC700, e do sistema ILHOGEXV o CONF700 e o 
SYSCOM, respectivamente. A função do programa ODGGHUconfigurado no CONF700 foi 
basicamente o acionamento dos equipamentos instalados na planta piloto, através das 
placas I/O e a instalação dos sensores de temperatura, tipo Pt100, através dos módulos de 
entrada analógica. 
Os equipamentos ILHOGEXV foram configurados no software SYSCOM, através 
dos blocos de funções. Cada equipamento precisa de um grupo de bloco de funções, 
conforme suas características e funções. A comunicação da rede ILHOGEXVIRXQGDWLRQ com o 
CLP é realizada através do FB700, também configurado no SYSCOM. A Figura II.2 mostra 
a rede lógica dos equipamentos (GHYLFHV) ILHOGEXV instalados na planta piloto. 
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Figura II.3 – Layout da rede )LHOGEXV do LACPA 
Os sinais configurados nos GHYLFHV ILHOGEXV referem-se aos sensores de cada 
linha, apresentados nas Tabelas II.2 a II.6. A Tabela II.7 mostra a configuração dos 
equipamentos IF (corrente-ILHOGEXV) instalados na  planta-piloto.  
Tabela II.7 - Configuração dos IFs na planta piloto. 
 IF 302 –1 IF 302 - 2 IF 302-3 IF 302-44 
Sensor 1 
-canal  
-variável lida 
-Faixa 
37
1 
Pressão descarga 
0 a 30 bar 
37
1 
Pres evaporação 
-0.5 a 7 bar 
),7
1 
Vazão propileno 
0 a 5000 l/h 
-,7
1 
Freq. BA-301 
0 a 60 Hz 
Sensor 2 
-canal  
-variável lida 
-Faixa 
37
2 
Pressão sucção 
0.5 a 7 bar 
-,7
2 
Pot. Compressor 
0 a 7.5 kW 
),7
2 
Vazão doR404A 
0 a 30 l/min 
Não utilizado 
Sensor 3 
-canal  
-variável lida 
-faixa 
37
3 
Pres.condensaçãoo 
0 a 30 bar 
Não utilizado -,7
3 
Potência BA-301 
0 a 750 W 
Não utilizado 
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A Tabela II.8 resume a função dos equipamentos ILHOGEXV-corrente (FI) 
instalados na planta piloto do LACPA. 
Tabela II.8 - Configuração dos FIs na planta piloto. 
 FI 302-1 FI 302-2 
Sensor 1 
- Canal  
- Variável lida 
- Faixa 
-,7
1 
Rotação BA-301 
0 a 60 Hz 
-,7
1 
Rotação positiva BA-401 
0 a 70 Hz 
Sensor 2 
- Canal  
- Variável lida 
- Faixa 
-,7
2 
Rotação do compressor 
0 a 65 Hz 
-,7
2 
Rotação bomba BA-601 
0 a 65 Hz 
Sensor 3 
- Canal (channel) 
- Variável lida 
- Faixa 
(7
3 
Potência resistência modulada 
0 a 100% 
(7
3 
Pot. resistência água quente 
0 a 100% 
 
A Tabela II.9 resume a configuração do LD 302, instalado na linha de água da 
torre de resfriamento, do sistema de refrigeração. 
Tabela II. 9 - Configuração dos LD302 na planta piloto. 
 LD 302-1 
Sensor ),7
Pressão medida Diferencial de pressão da placa de orifício 
Função Medição indireta de vazão 
Sinal entrada 0 a 145 mbar 
Sinal de saída 0 a 8500 L/h 
 
A Tabela II.10 resume a configuração do LD 302, instalado na linha da água da 
torre de resfriamento do sistema de refrigeração. 
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Tabela II. 10 - Configuração dos FY302 na planta piloto. 
 LD 302-1 
Sensor )&9
Função Controle de vazão 
Sinais entrada e saída 0 a 100 % 
 
 
,, &DOLEUDomRVHQVRUHVGHWHPSHUDWXUDHDIHULomRGHLQVWUXPHQWRV
II.4.3.1. SENSORES DE TEMPERATURA PT100 
A Tabela II.11 mostra as equações das regressões de calibração de cada Pt100 
da linha HTST, juntamente os coeficientes de correlação e o desvio padrão máximo 
encontrado na faixa de temperatura calibrada. 
Tabela II. 11 – Equação de calibração dos sensores de temperatura da linha HTST 
PT100 Regressão R2 Desvio Padrão 
TE305 0761,0T9939,0T obs401TE −=  0,99 0,04 
TE306 2486,0T9935,0T obs402TE −=  0,99 0,03 
TE602 0051,0T9965,0T obs403TE +=  0,99 0,04 
TE603 0115,0T9961,0T obs404TE +=  0,99 0,03 
TE405 0059,0T9962,0T obs405TE −=  0,99 0,05 
TE406 0713,0T9993,0T obs406TE +=  0,99 0,10 
TE407 1226,0T9930,0T obs407TE −=  0,99 0,05 
TE408 0743,0T0035,1T obs408TE −=  0,99 0,04 
TE409 3274,0T9940,0T obs409TE −=  0,99 0,06 
TE410 0040,0T9964,0T obs410TE −=  0,99 0,05 
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Considerando que a precisão do sensor fornecida pelo fabricante é de 0,1 oC, o 
máximo desvio padrão encontrado nos sensores calibrados é de 0,11 ºC, referente ao Pt100 
TE 406. 
II.4.3.2. AFERIÇÃO DAS BOMBAS DA LINHA HTST 
As aferições das bombas de solução de propileno-glicol e de produto são 
mostradas na Tabela II.12. 
Tabela II.12 – Aferição das bombas de solução de propileno-glicol e produto 
 Solução de propileno-glicol Produto 
Tipo de bomba Positiva Positiva 
Instrumento de medição Medidor Magnético Coriollis 
Tempo amostragem  1 s 1 s 
Intervalo aquisição 3 s 3 s 
Faixa de rotação da aferição, Hz 30 – 60  30-60 
Vazão lida, L/h 1090 a 1972 86 a 193 
Desvio padrão mínimo e máximo 
das leituras, L/h  (%) 
4,9 a 21,41 (0,95 a 1,98%) 0,2 a 1,14 (0,11 a 0,69%) 
Equação de ajuste da vazão (L/h) 
em função da rotação 
44,208Hz40,29Vpg +=  
R2=0,9995          
12,28Hz77,3Vpr +=  
R2=0,9943         
 
A aferição da bomba de água de aquecimento foi realizada através de medidas 
em triplicada do tempo e volume deslocado na faixa operacional de vazão do processo. As 
medidas foram realizadas dentro da faixa de 300 a 780 L/h, correspondentes a rotações da 
bomba de 30 a 65 Hz, respectivamente, com a temperatura da água em 22oC. A Tabela 
II.13 mostra o resultado desta aferição. 
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Tabela II.13 – Aferição da bomba de água de aquecimento 
Linha de água de aquecimento Resultados 
Tipo de bomba Centrífuga 
Metodologia de medição da vazão Medição volume deslocado e  tempo 
Número de repetição para cada rotação 3 (medidas realizadas em triplicata) 
Temperatura da água, oC 22 
Faixa de rotação da aferição, Hz 30 – 65  
Faixa de vazão lida, L/h 306 a 780 
Desvio padrão mínimo e máximo das leituras, L/h  (%) 0,8 a 7,5 (0,5 a 0,98%) 
Equação de ajuste da vazão volumétrica  (Vaq(22oC), L/h) 
em função da rotação em Hz  
67,95Hz57,13V )C22(aq o −=  
R2=0,9995          
Eq. com correção da densidade em função da temperatura 
(Vaq(T), L/h) 
)C22(OH
)T(OH
)C22(aq)T(aq
o
2
2
oVV ρ
ρ
=  
 
,, $YHULJXDomRGRUHJLPHSHUPDQHQWHGRSURFHVVR+767
A Tabela II.14 compara as temperaturas de processo (projetadas pelo 
fabricante) e obtidas (experimentais) na planta-piloto, a partir das condições iniciais em 
seus valores projetados pelo fabricante. Para estes ensaios foi utilizada água no lugar do 
produto. 
Como pode ser observado através da Tabela II.14, as condições projetadas não 
foram satisfatórias no sentido de se obter a temperatura de pasteurização do produto  (91 
oC) e de resfriamento (<7 oC), provavelmente pela perda de calor para o ambiente, 
principalmente no próprio pasteurizador, que não é isolado termicamente. A principal 
diferença ocorreu na seção de resfriamento, na qual o produto ficou com a temperatura 
acima da especificada no projeto. Esta maior diferença pode ser explicada também pelo fato 
que no projeto, água seria utilizada como fluido de resfriamento, cujo calor específico 
maior, promove maior troca de calor entre os fluidos. 
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Tabela II.14 – Condições projetadas versus reais no processo HTST 
 Seção de Regeneração 
Produto Produto cru Produto pasteurizado 
 Projetada Experimental Projetada Experimental 
Vazão volumétrica, L/h 150 150 150 150 
Temperatura entrada, oC 25 24,9 91 
Temperatura saída, oC 67,2  52,73 
 Seção de Aquecimento 
Produto Produto a ser pasteurizado Água de aquecimento 
 Projetada Experimental Projetada Experimental 
Vazão volumétrica, L/h 150 150 400 399,9 
Temperatura entrada, oC 67,2  92,5 92,6 
Temperatura saída, oC 91,3  82,98 82,8 
 Seção de Resfriamento 
Produto Sol.  propileno-glicol Produto semi-resfriado 
 Projetada Experimental Projetada Experimental. 
Vazão volumétrica, L/h 2000 2000 150 148,8 
Temperatura entrada, oC 1,0 1,0 52,73 
Temperatura saída, oC 4,1 4,7 2,96 
 
Foram testadas várias condições iniciais até se atingir a temperatura de 
pasteurização de 91 oC.  Para estes ensaios, havia a possibilidade de trabalhar tanto com a 
mudança nas vazões como o aumento ou diminuição das temperaturas de entrada dos 
fluidos secundários. Como o objetivo final deste trabalho consiste em implantar controles 
no processo, tendo as vazões das utilidades como variáveis manipuláveis, foi estipulado que 
as vazões do regime permanente seriam fixadas nos valores médios da faixa operacional 
das bombas. Assim sendo, como a melhor faixa de trabalho das bombas é de 30 a 60 Hz, as 
vazões das utilidades, água de aquecimento e solução de propileno-glicol, foram fixadas 
referentes à rotação de 45 Hz, equivalente a 483 L/h e 1920 L/h, respectivamente. A vazão 
de produto continuou com 150 L/h, e com estas vazões, as novas condições encontradas 
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para o regime permanente do processo foram encontradas e estão mostradas na Tabela 
II.15. 
Tabela II. 15 – Temperaturas e vazões do regime permanente do processo HTST  
 Seção de Regeneração 
Produto 
Vazão volumétrica, L/h 
Temperatura entrada, oC 
Temperatura saída, oC 
Produto cru 
150 
26,2 
61,8 
Produto pasteurizado 
150 
91,0 
54,3 
 Seção de Aquecimento 
Produto Produto pré-aquecido Água de aquecimento 
Vazão volumétrica, L/h 
Temperatura entrada, oC 
Temperatura saída, oC 
149,9 
61,8 
91,5 
483 
96,2 
87,2 
 Seção de Resfriamento 
Produto Solução propileno-glicol Produto semi-resfriado 
Vazão volumétrica, L/h 
Temperatura entrada, oC 
Temperatura saída, oC 
1920 
-1,7 
2,5 
150 
54,3 
8,9 
,, &21&/86®(6
A montagem e instrumentação do sistema HTST na planta-piloto do 
Laboratório de Instrumentação e Controle de Processos de Alimentos consistiu em adaptar 
o pasteurizador às linhas de produto, água de aquecimento e solução de propileno-glicol. O 
sistema híbrido montado no laboratório, contendo uma parte em CLP e outra em tecnologia 
)LHOGEXV )RXQGDWLRQ, ambos comandados pelo IHM $LPD[ IRU :LQGRZV permitiu a 
operação dos equipamentos em linha, a monitoração em tempo real das variáveis de 
processo, a inserção de diferentes estratégias e lógicas de controle a serem utilizadas 
posteriormente. 
Sensores de temperatura foram instalados nas três linhas e calibrados com a 
finalidade da monitoração de todas as temperaturas do processo. Devido à perda de carga 
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oferecida pelo novo equipamento na linha, as bombas impulsionadoras dos fluidos foram 
aferidas dentro da faixa de vazão de trabalho.  
O regime permanente projetado pela empresa fabricante do pasteurizador foi 
verificado e não foi satisfatório no sentido de alcançar a temperatura de pasteurização 
requerida para o processo de 91 oC. Assim sendo, baseadas nas capacidades nominais das 
bombas do sistema de refrigeração e de aquecimento, novas condições para o regime 
permanente foram encontradas para trabalhar com esta temperatura. Ambas vazões dos 
fluidos secundários foram fixadas referentes a 45 Hz de rotação das bombas, 
correspondentes a 1920 L/h e 483 L/h para a solução de propileno-glicol e água de 
aquecimento com temperaturas de entrada no pasteurizador de  –1,7 e 96,2 oC, 
respectivamente. A temperatura de entrada do produto foi de 26 oC e sua vazão não foi 
alterada, devido à limitação do binômio tempo/temperatura do processo e do tubo de 
retenção ter sido projetado para esta vazão.  
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Esta parte consiste na implementação de controladores nas linhas de utilidades 
do processo de pasteurização, com a finalidade de manter constantes as suas temperaturas, 
sob alterações das condições do processo. Em cada uma destas linhas foram utilizados dois 
controladores. Na linha da solução de propileno-glicol controlou-se a temperatura de 
entrada do fluido no processo manipulando-se a rotação do compressor e a potência elétrica 
de uma resistência de 2500 Watts instalada na linha de entrada da seção de resfriamento do 
pasteurizador. A linha de água quente consistiu de um controlador liga-desliga de numa 
resistência de 2500 W instalada no tanque de armazenamento e outro controlador para o 
ajuste fino, através da manipulação da potência elétrica de outra resistência de 2500W 
instalada na entrada da seção de aquecimento do pasteurizador. Os testes de configuração 
do controle das resistências da linha foram conduzidos na linha de água quente, a qual 
apresentou possibilidade de ser operada em circuito aberto. Devido ao comportamento da 
temperatura controlada ser dependente da vazão de trabalho, três tipos de sintonia 
diferentes foram propostas: a primeira consistiu na implementação de uma função 
adaptativa dos parâmetros PID, ajustada através dos valores  individuais obtidos para cada 
vazão de trabalho, conforme metodologia da curva de reação do processo; a segunda 
consistiu em configurar os parâmetros do PID com os valores médios destes calculados 
individualmente para cada vazão,  e a terceira consistiu na sintonia através de uma função 
adaptativa ajustada pelos parâmetros de sintonia obtidos pela metodologia de Aström & 
Hägglund (1984) popularmente conhecida como “ Bang-Bang” . A avaliação do desempenho 
dos controladores foi realizada por comparação dos valores dos índices de erro, obtidos por 
perturbações do sistema em malha fechada na vazão de água. Os resultados obtidos 
mostraram que dentre as sintonias testadas, a “ Bang-Bang”  apresentou menores oscilações 
e os menores valores dos índices de erros. 
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O bom desempenho do processo de pasteurização HTST, não depende só do 
controle da temperatura de pasteurização do produto após a saída da seção de aquecimento. 
O processo HTST é complexo e engloba a troca de calor simultaneamente entre três 
fluidos: produto, fluido refrigerante e fluido de aquecimento. Assim sendo, para que a 
manutenção das temperaturas do produto no processo aconteça satisfatoriamente, as 
temperaturas das linhas de utilidades devem também ter um controle acurado.  
Neste trabalho, o processo de pasteurização montado consiste em um trocador 
de calor a placas de três seções (regeneração, aquecimento e resfriamento) e em um tubo de 
retenção. A vazão do produto é de 150 L/h e o binômio tempo/temperatura é de 91 oC/40 s, 
baseado nos trabalhos de Eargman & Rouse (1976), Kimball (1991) e Correa Neto (1998). 
Água a alta temperatura (96,2 oC) e 483 L/h é responsável por aquecer o produto, enquanto 
que solução de propileno-glicol a 25 %p/p a –1,7 oC e 1920 L/h o resfria em torno de 9 oC. 
Como o controle da temperatura de pasteurização do produto é realizado pela manipulação 
da vazão da água de aquecimento, a manutenção da temperatura deste fluido secundário no 
seu VHWSRLQW é fundamental para que o processo ocorra com sucesso. Analogamente, a 
temperatura de resfriamento do produto na saída do processo em seu valor desejado 
também depende da constância da temperatura de entrada do refrigerante secundário na 
seção de resfriamento. 
Assim sendo, o objetivo desta parte do trabalho foi implementar controladores 
nas linhas das utilidades deste processo HTST, com o objetivo de manter constantes as 
temperaturas de entrada da água de aquecimento e da solução de propileno-glicol no 
pasteurizador. A proposta foi a implementação de controladores adaptativos a partir de 
metodologias de sintonia de controladores convencionais PID/SISO/IHHGEDFN em cada 
linha, avaliando as diferentes metodologias de sintonia que foram comparadas entre si 
através dos índices de erros e do comportamento das variáveis manipuladas do sistema.   
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As sintonias propostas na literatura e aplicadas neste trabalho são classificadas 
como sugestões iniciais para os parâmetros dos controladores. Porém, um segundo objetivo 
foi comparar o desempenho destas metodologias, com aplicação direta dos resultados, sem 
nenhum ajuste posterior nos valores dos parâmetros calculados por cada método. 
,, 0pWRGRVGH6LQWRQLD
Dentre as metodologias de sintonia dos controladores convencionais PID, as 
mais utilizadas são: (a) A metodologia curva de reação do processo proposta por Cohen & 
Coon; (b) A Metodologia de sintonização da malha, proposta por Ziegler-Nichols, baseada 
na obtenção de uma oscilação sustentada na variável de processo e (c) Metodologia de  
Aström & Hägglund (1984) que é uma modificação da metodologia (b).  
A primeira consiste, com o sistema em malha aberta, aplicar uma perturbação 
degrau na variável manipulada e obter a curva reação do processo em formato sigmoidal. A 
segunda metodologia, conhecida como sintonização da malha se aplica para sistemas que 
podem se tornar instáveis e consiste em, com o sistema em malha fechada, perturbar o VHW
SRLQW e incrementar o valor de Kc (constante proporcional do PID), com τi =∞ e τd=0, até 
que o sinal de saída exiba uma oscilação sustentada. Como terceira metodologia, cita-se a 
sintonia de Aström & Hägglund (1984) que é uma modificação da segunda de Ziegler 
Nichols e consiste em obter esta oscilação sustentada em torno de um valor de referência. 
Para isto, com o sistema em malha aberta, a variável manipulada é chaveada em dois 
valores convenientemente escolhidos, numa freqüência constante. Detalhes das 
metodologias destas sintonias estão mostrados no item 5.3 do capítulo de Revisão 
Bibliográfica deste trabalho. 
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Os testes experimentais para a sintonia do controlador PID foram realizados na 
planta-piloto de pasteurização instalada no Laboratório de Automação e Controle de 
Processos de Alimentos (LACPA) da Faculdade de Engenharia de Alimentos da 
UNICAMP, Campinas. 
Os equipamentos utilizados para a implementação dos controladores e para a 
realização destes ensaios foram: 
¾ Termoresistências, Pt100s, instalados nas linhas das utilidades, marca 
Markare Equipamentos Ltda; 
¾Três resistências monofásicas 220 V/2500 Watts com comprimento da haste 
de 30 cm, sendo 2 instaladas nas linhas de utilidade, e uma no tanque de 
armazenamento de água de aquecimento, marca Inbal Indústria Brasileira de 
Aquecimento Ltda; 
¾Uma unidade variadora de potência SCR, modelo MUP-100 (Markare 
Equipamentos Ltda), instalada junto à resistência da linha da água de 
aquecimento;  
¾Uma unidade variadora de potência modelo TH1927 (Therma Instrumentos de 
Medição, Automação e Projetos), instalada junto à resistência da linha de 
solução de propileno-glicol; 
¾Dois variadores de freqüência modelo VLT série 2800 (Danfoss S/A); 
instalado nos motores das bombas da solução refrigerante e da água de 
aquecimento; 
¾O comando das rotações das bombas e das unidades de potência foi realizado 
via comunicação )LHOGEXV, pelo supervisório AIMAX®, através de um 
conversor ILHOGEXV-corrente, modelo FI 302 (Smar Equipamentos Ltda). 
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Para a manutenção da temperatura da água de aquecimento, sob diversas vazões 
de trabalho, foram implementados dois controladores no processo. O primeiro foi 
implementado para manter o tanque de armazenamento da água de aquecimento na faixa de 
±2oC do VHWSRLQWdesejado através da implementação de um controlador tipo liga-desliga 
na resistência de 2500 Watts instalada no mesmo. Para o ajuste fino da temperatura, a outra 
resistência de 2500 Watts, comandada pela unidade de potência, foi instalada na linha de 
água a 20 cm da entrada da seção de aquecimento do pasteurizador.  
No caso da linha de propileno-glicol, o controle da temperatura de entrada deste 
fluido na seção de resfriamento do trocador foi realizado por dois controladores tipo PID. O 
primeiro foi o controlador previamente sintonizado por Silva (2003), no qual a temperatura 
da solução é controlada através da manipulação da rotação do compressor do sistema de 
refrigeração. A sintonia considerada satisfatória neste estudo, consistiu dos valores de 15, 
30 s e 7,5 s respectivamente para o ganho proporcional, tempos integral e derivativo. Outro 
ajuste fino também foi realizado pela manipulação da outra resistência 2500 W instalada na 
linha desta solução. A Figura III.1 exibe uma parte do layout da planta, apresentada na 
Figura II.1, indicando as variáveis controladas e manipuladas dos controles acima citados. 
A proposta deste trabalho foi sintonizar o controlador PID para controlar as 
temperaturas de entrada dos fluidos em função da variação da potência das resistências de 
2500 W instalada em cada na linha. Como o comportamento da temperatura destas 
utilidades em função de uma mesma perturbação degrau nesta resistência é dependente da 
vazão de trabalho, objetivou-se encontrar um controle único para que a mesma fosse 
mantida no VHWSRLQW desejado em diferentes faixas de vazão do fluido. Para que a 
temperatura de retorno do fluido ao tanque de armazenamento não influenciasse na 
obtenção das curvas de reação de processo e na oscilação sustentada do método de bang-
bang, os testes foram conduzidos na linha da água de aquecimento, com o retorno do 
processo sendo descartado, conforme indica a Figura III.1  Como as resistências e os 
diâmetros das tubulações da água de aquecimento e da solução de propileno-glicol são de 
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mesma especificação, a sintonia realizada na linha de água quente foi implementada na 
linha do fluido refrigerante. 
III.3.2.1. SINTONIA DOS CONTROLADORES 
Como proposta de implementação do controlador adaptativo, foram testadas 
três sintonias para o controlador PID: 
¾Implementação de uma função adaptativa para o cálculo dos parâmetros PID, 
ajustada através dos valores individuais obtidos para cada vazão de trabalho, 
conforme metodologia da curva de reação do processo; 
¾Configuração dos parâmetros do PID com os valores médios, calculados 
individualmente para cada vazão, obtido na sintonia anterior; 
¾Implementação de uma função adaptativa ajustada pelos parâmetros de sintonia 
obtidos pela metodologia de Aström & Hägglund (1984), para cada vazão de 
trabalho. 
As curvas de reação após perturbações degrau de 100 % na potência da 
resistência monofásica foram obtidas com as seguintes condições iniciais: temperatura do 
fluido a 25 oC, com a resistência da linha desligada para cinco vazões de trabalho: 300, 400, 
500, 600 e 700 L/h. A partir da estabilização das condições iniciais em cada vazão foi 
realizada a perturbação degrau de 100% na resistência da linha. Com as curvas de reação 
obtidas para cada vazão foi realizada a caracterização do comportamento transiente do 
processo respectivo através do cálculo dos parâmetros gráficos ganho estático (Bu), tempo 
de atraso (td) e o tempo de estabilização da curva de reação do processo (τ), mostrados na 
Figura 7 do capítulo de Revisão Bibliográfica Geral. 
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a) SINTONIA PELO MÉTODO DA CURVA DE REAÇÃO DO PROCESSO 
O cálculo dos parâmetros do controlador PID (Kc, τi e τd), conforme o método 
da curva de reação de processo, foi realizado através dos parâmetros gráficos K, td e τ, 
obtidos para cada uma das cinco curvas de reação e as constantes do PID foram calculadas, 
conforme as sugestões de Ziegler-Nichols apresentadas na Tabela 4 do Capítulo de Revisão 
Bibliográfica Geral. A partir destes dados, uma equação de segundo grau foi ajustada para o 
cálculo dos parâmetros do PID, em função da vazão de trabalho. 
b) SINTONIA PELAS CONSTANTES MÉDIAS DO PID 
Neste caso, foram calculadas as médias dos valores dos parâmetros encontrados 
pelo método da curva de reação do processo (item a), para serem implementados 
diretamente no controlador PID. 
c) SINTONIA PELO MÉTODO DE ASTRÖM & HÄGGLUND (1984) 
Para sintonizar o controlador, segundo a metodologia “ bang-bang” , foram 
estipuladas as mesmas condições iniciais dos itens anteriores, iniciando com a potência da 
resistência em 50% (1250 W). A cada 30 segundos foi imposta uma oscilação de ± 50%, 
isto é, ±1250 W a partir da condição inicial, na potência da resistência da linha para a 
obtenção de uma oscilação sustentada na variável resposta (temperatura do fluido) para 
cada vazão de trabalho. A definição do período de imposição variação da potência e da 
amplitude das mesmas, de 30 e ± 50%, foi baseada no trabalho de Silva (2003) e em testes 
preliminares realizados com o objetivo de obter uma oscilação sustentada mensurável na 
temperatura a ser controlada. 
Através da resposta oscilatória foram obtidos os valores da intensidade da 
resposta (I) e o do ganho crítico (Pcr), e calculados os parâmetros dos controladores, 
conforme a Tabela 5 do Capítulo de Revisão Bibliográfica Geral. Como se obteve um valor 
do ganho proporcional (Kc) para cada vazão de trabalho, uma equação de primeiro grau foi 
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ajustada para seu cálculo em função da vazão para a implementação de outro controlador 
adaptativo. 
III.3.2.2.  AVALIAÇÃO DO DESEMPENHO DOS CONTROLADORES 
A avaliação do desempenho dos controladores propostos foi realizada através 
de perturbações na carga do sistema em malha fechada pelas vazões do fluido, conforme 
esquematiza a Tabela III.1, onde a malha foi a potência da resistência e a temperatura do 
fluido secundário após a resistência elétrica. As condições iniciais para esta avaliação 
foram os valores médios das faixas de vazão e de potência da resistência, ou seja, 500 L/h e 
50 %, respectivamente. 
Tabela III.1 – Esquema de perturbações para avaliação dos controladores 
Etapa Intensidade das variáveis 
Condição inicial 23,0 ºC, 500 L/h, 1250 W (50 %) de resistência 
Perturbação positiva na vazão (+) +50 L/h 
Perturbação positiva na vazão (++) +100 L/h 
Perturbação negativa na vazão (-) -50 L/h 
Perturbação negativa na vazão (--) -100 L/h 
 
O desempenho do controlador foi testado em um período comum a todos ensaios 
(t∞). Foram comparados os valores de erro da estabilização da temperatura (e∞), o tempo de 
sobre-sinal (ts) e seu erro correspondente (es), referentes aos valores obtidos no “ RYHUVKRRW´ 
e os valores dos índices de erros IAE, ISE e ITAE , definidos conforme as equações (39), 
(40) e (41), do capítulo de Revisão Bibliográfica Geral. 
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A Figura III.2 mostra a variação do desvio da temperatura (T-T0) constatada 
após a mesma perturbação degrau de 100 % na resistência da linha do fluido para as cinco 
vazões de trabalho (300, 400, 500, 600 e 700 L/h) em função do tempo. Tanto a resposta 
transiente do desvio da variável de processo como o valor final de estabilização da 
temperatura, no segundo regime permanente para cada vazão, foram distintos, concluindo-
se que os valores dos parâmetros dos controladores PID (Kc, τi  e τd) são função da vazão 
de trabalho.  
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Figura III.2 – Curvas de reação do processo após perturbação de 100% na resistência, para 
diferentes vazões de trabalho. 
A Tabela III.2 mostra os valores dos parâmetros gráficos td, Bu e τ encontrados 
pela reta tangente traçada à curva de reação do processo. 
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Tabela III.2 – Parâmetros gráficos das curvas de reação após perturbação de 100% na resistência, 
para diferentes vazões de trabalho. 
Parâmetro 300 L/h 400 L/h 500 L/h 600 L/h 700 L/h 
td  (s) 10,31 5,41 5,32 6,35 6,46 
Bu (ºC) 7,78 5,17 4,72 3,76 2,91 
τ (s) 24,61 20,63 24,12 21,97 18,70 
 
Observa-se que a temperatura de estabilização do sistema após a perturbação é 
menor quanto maior a vazão de trabalho, fato já esperado, já que para vazões maiores, o 
tempo de contato de um mesmo volume de líquido em torno na resistência é diminuído 
devido ao aumento da velocidade com que o mesmo passa pela área onde está ocorrendo a 
troca térmica. 
,,, 6LQWRQLDGRV&RQWURODGRUHV3,'SURSRVWRV
III.4.2.1. SINTONIA DO CONTROLADOR PID ADAPTATIVO, CONFORME MÉTODO 
DA CURVA DE REAÇÃO DO PROCESSO. 
Com as curvas de reação apresentadas na Figura III.2 obteve-se os parâmetros 
de sintonia dos controladores PID para cada vazão, conforme sugestão de Ziegler-Nichols 
(Tabela 4), e ajustou-se equações de segundo grau em função da vazão do fluido para cada 
parâmetro deste controlador PID adaptativo. 
A Tabela III.3 mostra os valores de Kc τi e τd que são os parâmetros, ganho 
proporcional, tempo integral e tempo derivativo do controlador PID. A razão dos 
parâmetros gráficos da curva de reação td/τ é uma referência da adequação do controle PID 
configurado ao processo. Segundo Ogunnaike & Ray (1994), para um controlador PID estar 
adequado, esta razão deve ser 0,1< td/τ<1.  
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Tabela III. 3 – Constantes do PID para o controle da temperatura de água de aquecimento. 
Parâmetro 300 L/h 400 L/h 500 L/h 600 L/h 700 L/h Média 
td/τ 0,42 0,26 0,22 0,29 0,35  
Kc  (ºC/%) 36,83 88,58 115,28 100,48 119,39 86,07 
τi
 
(s) 20,62 18,39 10,64 12,69 12,92 14,34 
τd (s) 5,15 4,60 2,66 3,17 3,23 3,59 
 
As funções ajustadas para os parâmetros dos controladores, mostradas na 
Figura III.3 (a) e (b)  são apresentadas nas equações (III.1) a (III.3). A equação quadrática 
foi escolhida por apresentar maiores valores dos coeficientes de correlação. 
9636,0R52,206V07808,1V0009,0K 2aq
2
aqc =−+−=   (III.1) 
8372,0R769,58V1787,0V10.64,1 2aq
2
aq
4
i =+−=τ
− 
 (III.2) 
8373,0R673,14V0447,0V10.10,4 2aq
2
aq
5
d =+−=τ
− 
 (III.3) 
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Figura III.3 – (a) Função de ajuste dos valores de Kc em função da vazão do fluido, (b) Função de 
ajuste dos valores de τi e τd em função da vazão (1o Método de Ziegler-Nichols). 
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III.4.2.2. SINTONIA DO CONTROLADOR COM OS PARÂMETROS MÉDIOS 
Neste caso, os parâmetros do controlador PID implantado foram calculados 
pela média dos valores encontrados para cada vazão, segundo o método da curva de reação 
do processo (Tabela III.3). Assim, os valores dos parâmetros Kc τi e τd calculados foram, 
respectivamente, 86,07 oC/%; 14,34 s e 3,59 s. 
III.4.2.3. SINTONIA DO CONTROLADOR PID ADAPTATIVO SEGUNDO MÉTODO 
DE ASTRÖM & HÄGGLUND (1984) 
Através da oscilação sustentada obtida de cada ensaio a diferentes vazões de 
300, 400, 500, 600 e 700 L/h foram obtidos os valores da intensidade desta oscilação (2I) 
para cada vazão. Para mostrar a oscilação sustentada obtida nos ensaios, a Figura III.4 
mostra o comportamento da variação de temperatura (oC) e da potência da resistência da 
linha para a vazão de 300 L/h. 
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Figura III.4 – Oscilação sustentada da temperatura controlada obtida na vazão de 300 L/h após 
oscilações de  ± 50% na potência da resistência (±1250 W) em torno do valor inicial de 1250 W 
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Os valores da intensidade da perturbação e da constante proporcional do 
controlador PID são mostradas na Tabela III.4. Devido à freqüência do chavemanto da 
perturbação ter sido de 30 s, os valores do período crítico para cada vazão foram 
praticamente iguais, e portanto geraram valores das constantes τi e τd próximos. Devido à 
proximidade destes valores, as constantes τi e τd foram consideradas constantes, nos valores 
de 30 s e 7,5 s, respectivamente. 
Tabela III.4 – Constantes do controlador PID pelo o método de Aström & Hägglund (1984) 
Parâmetro Vazão do fluido (L/h) 
 300 400 500 600 700 
2I (ºC) 4,92 3,92 3,26 3,17 2,73 
Pcr (s) 57,0 57,0 58,2 63,0 60,0 
2h (%) 100 100 100 100 100 
Kcr (ºC/%) 25,88 32,48 39,06 40,17 46,64 
Kc (ºC/%) 15,53 19,49 23,43 24,10 27,98 
τi  (s) 28,53 28,5 29,10 31,50 30,00 
τd (s) 7,13 7,13 7,28 7,88 7,50 
 
A Figura III.6 mostra o ajuste da equação de primeiro grau dos valores do 
parâmetro ganho do controlador (Kc) em função da vazão do fluido, apresentada na 
equação (III.4) 
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Figura III.5 – Ajuste da função do valor de Kc em função da vazão de fluido de aquecimento pelo 
Método “ Bang-Bang”  
964,0R345,7V0295,0K 2aqc =+=   (III.4) 
 
,,, &RPSDUDomRGHGHVHPSHQKRGRVFRQWURODGRUHV
Depois de implantadas as constantes dos controladores PID com os valores 
médios e com as funções adaptativas da curva de reação e de Aström & Hägglund (1984) 
foram realizadas as perturbações na vazão, descritas na Tabela III.1, para avaliação da 
eficácia dos mesmos. 
As Tabelas III.5, III.6 e III.7 mostram os valores dos índices de erros (IAE, ISE 
e ITAE) calculados para cada sintonia, o tempo e erro de sobre sinal (ts e Es) e o erro (RII
VHW no tempo de 2,7 minutos (e∞), que foi o tempo comum de estabilização de todos os 
ensaios.  
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Tabela III.5 – Índices de erros do controlador PID com os parâmetros adaptativos, pelas equações 
(III.1), (III.2) e (III3 ), conforme a primeira sintonia proposta 
  
IAE 
(ºC) 
ISE 
(ºC2) 
ITAE 
(ºC.min) 
ts 
(min) 
es 
(ºC) 
E∞ 
(ºC) 
Perturbação de 500-400 L/h 0,60 8,51.10-3 0,87 0,32 0,30 0,20 
Perturbação de 500-450 L/h 0,40 3,94.10-3 0,65 0,10 0,10 -0,30 
Perturbação de 500-550 L/h 0,50 6,68.10-3 0,72 1,12 -0,50 -0,40 
Perturbação de 500-600 L/h 0,57 7,45.10-3 0,78 1,68 -0,40 -0,10 
0pGLDV   X Y      
 
Tabela III.6 - Índices de Erros do controlador PID com os parâmetros médios, conforme a segunda 
sintonia proposta, Tabela III.3 
  
IAE 
(ºC) 
ISE 
(ºC2) 
ITAE 
(ºC.min) 
ts 
(min) 
es 
(ºC) 
E∞ 
(ºC) 
Perturbação de 500-400 L/h 1,12 2,36.10-2 1,97 2,67 1,10 0,80 
Perturbação de 500-450 L/h 0,52 4,77.10-3 0,72 0,20 0,30 0,00 
Perturbação de 500-550 L/h 0,40 3,23.10-3 0,59 0,78 -0,30 0,20 
Perturbação de 500-600 L/h 0,47 5,00.10-3 0,68 0,45 -0,40 -0,10 
0pGLDV   X Y     
 
Tabela III.7 - Índices de Erros do controlador PID com os parâmetros adaptativos, conforme 
terceira  sintonia proposta, Aström & Hägglund (1984), utilizando equação (III.4) e τi=30 s e τd=7,5 s 
  
IAE 
(ºC) 
ISE 
(ºC2) 
ITAE 
(ºC.min) 
ts 
(min) 
es 
(ºC) 
E∞ 
(ºC) 
Perturbação de 500-400 L/h 0,41 6,12.10-3 0,43 0,33 0,40 -0,20 
Perturbação de 500-450 L/h 0,28 2,13. 10-3 0,33 0,53 0,20 -0,10 
Perturbação de 500-550 L/h 0,42 6,67. 10-3 0,66 1,57 -0,40 -0,20 
Perturbação de 500-600 L/h 0,84 1,86. 10-2 1,21 1,78 -0,40 -0,30 
0pGLDV   X Y      
&DStWXOR,,,6LQWRQLDGRVFRQWURODGRUHVGDVOLQKDVGHXWLOLGDGHVGRSURFHVVRGHSDVWHXUL]DomR
 125
As Figuras III.6 a III.12 mostram, para os três controladores configurados,  o 
comportamento da variação de temperatura após perturbações no sistema de 500 L/h para 
450, 550, 500 e 600 L/h, juntamente com o comportamento da potência da resistência. 
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Figura III.6 – Desempenho do controlador adaptativo conforme sintonia da curva de reação após 
perturbações de 500 L/h  para 550 e 450 L/h 
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Figura III.7 –  Desempenho do controlador adaptativo conforme sintonia da curva de reação após 
perturbações de 500 L/h  para 400 e 600 L/h 
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Figura III.8 – Desempenho do controlador adaptativo com as constantes nos valores médios após 
perturbação de 500 L/h para 550 e 450 L/h 
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Figura III.9 – Desempenho do controlador adaptativo com as constantes nos valores médios após 
perturbação de 500 L/h para 600 e 400 L/h 
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Figura III.10 – Desempenho do controlador adaptativo de  Aström & Hägglund (1984) após 
perturbação de 500 L/h para 450 e 550 L/h 
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Figura III.11 – Desempenho do controlador adaptativo de  Aström & Hägglund (1984) após 
perturbação de 500 L/h para 400 e 600 L/h 
Analisando as tabelas dos índices de erros de cada controlador e as figuras 
ilustrando o desempenho dos mesmos, verifica-se que o controle adaptativo realizado com 
a sintonia  de Aström & Hägglund (1984) apresentou menores valores tanto do erro de 
sobre sinal, es (RYHUVKRRW) como dos 3 índices de erro. Além disso, neste controle, o 
comportamento da variável manipulada (potência da resistência) apresentou menores 
oscilações no controle da temperatura do fluido. Mesmo assim, as outras duas sintonias não 
podem ser consideradas totalmente insatisfatórias já que a oscilação da temperatura (∆T) 
em torno do VHWSRLQWficou dentro da faixa de ±1  oC na maioria dos ensaios. 
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A avaliação do desempenho de três sintonias para o controlador PID para o 
controle da água de aquecimento de um processo de pasteurização: adaptativo conforme 
curva de reação de processo, parâmetros com valores médios dos parâmetros da curva de 
reação, e adaptativo de Aström & Hägglund (1984), mostrou que na maioria dos ensaios 
testados, as três sintonias testadas apresentaram valores de erros dentro da faixa de 1 oC. 
Porém, optou-se pela utilização da sintonia pelo método adaptativo de Aström & Hägglund 
(1984) que apresentou menores valores dos índices de erros (ISE, ITAE IAE) e dos erros de 
sobre-sinal, além das menores oscilações na variável manipulada.  
Como não foi realizado nenhum ajuste dos parâmetros calculados com cada 
sintonia, conclui-se que o método de sintonia de Aström & Hägglund (1984), dentre os 
testados, é o que proporciona um controle de menores oscilações e que, no caso de optar-se 
por um ajuste fino dos parâmetros do controlador, seria o método que necessitaria de 
menores alterações. 
A mesma sintonia, adaptativa de Aström & Hägglund (1984), foi implementada 
para a malha: potência da resistência e temperatura da solução de propileno-glicol na 
entrada da seção de resfriamento do pasteurizador. Este procedimento foi adotado já que a 
resistência instalada na linha da solução de propileno-glicol possui as mesmas 
características técnicas, e a função do cálculo do ganho proporcional (Kc) controlador 
sintonizado por este método é linear em função da vazão de trabalho.  
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BERTO, M. I.; SILVEIRA JUNIOR, V. e SÁ, F. R. D.  Avaliação de controles PID 
adaptativos para um sistema de aquecimento resistivo de água. &LrQFLD H7HFQRORJLDGH
$OLPHQWRV, enviado sob código nº 1243, em outubro de 2003. Aceito para publicação em 
fevereiro de 2004.   
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Este capítulo consistiu na obtenção do banco de conhecimento do processo de 
pasteurização HTST.  Este banco de conhecimento contempla o estudo do comportamento 
transiente do processo após perturbações impostas no sistema. O comportamento transiente 
do sistema é fundamental subsídio de sintonia dos controladores a serem implementados no 
processo. As seções de resfriamento e de aquecimento do pasteurizador HTST foram 
estudadas separadamente através de perturbações individuais nas vazões dos fluidos 
térmicos, água quente e solução de propileno-glicol, e na carga do sistema através da 
mudança da temperatura de entrada do produto no processo. O comportamento das 
temperaturas de pasteurização e de resfriamento, após as perturbações, foi caracterizado 
quanto à ordem e linearidade. Para ambos os casos, os dados experimentais das 
temperaturas monitoradas foram melhores ajustados a funções de transferências de segunda 
ordem com fator de amortecimento igual a um, no caso de perturbações nas vazões dos 
fluidos secundários. No caso de perturbações na carga do sistema, o comportamento se 
adequou mais a uma função de primeira ordem com tempo morto. Para ambas temperaturas 
de pasteurização e de resfriamento, o processo se mostrou mais linear para perturbações de 
intensidades opostas nas vazões dos fluidos secundários, e praticamente linear para 
perturbações na carga do sistema. 
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O conhecimento do comportamento de uma variável de processo no regime 
transiente é fundamental para a caracterização do processo e para auxiliar na configuração 
dos controles a serem implantados no processo. Este comportamento transiente pode ser 
obtido através do acompanhamento de uma variável dependente após uma perturbação 
numa variável manipulada ou externa ao processo, com o sistema em malha aberta. 
Dependendo do comportamento da variável de processo após a perturbação, os sistemas 
podem ser caracterizados como sistemas de primeira ordem, segunda ordem ou sistemas 
complexos de ordem superior. A função de transferência de primeira ordem é caracterizada 
pelos parâmetros “ K” , ganho estático do processo e “ τ” , constante de tempo, enquanto que 
os sistemas de segunda ordem apresentam um termo adicional “ ξ” , conhecido como 
coeficiente de amortecimento do sistema.   
No caso de trocadores de calor, Berto (2000), Berto & Silveira Jr (2003)  e 
Gratão (2002) constataram o comportamento da variável de processo com tempo morto foi 
do tipo “ S” , após uma perturbações impostas nos sistemas de trocador de calor a placas e de 
tubo duplo. Das et al. (1995) estudaram o comportamento transiente da temperatura de 
saída de dois trocadores de calor de placas com diferentes números de placas, após 
perturbações na temperatura inicial do produto. Constataram que sistemas convencionais de 
primeira ordem e de segunda ordem com tempo morto conseguem representar 
satisfatoriamente este comportamento. No caso dos modelos de segunda ordem, os valores 
do fator de amortecimento encontrados foram próximos de uma unidade. 
 Khan et al. (1988) também estudaram o comportamento  dinâmico de 
trocadores de calor de placas impondo ao sistema perturbações dos tipos pulso e senoidal 
da vazão mássica de vapor através da manipulação da válvula pneumática e concluíram que 
as funções de segunda ordem com valores do fator de amortecimento próximos a um 
representam melhor este sistema do que as funções de primeira ordem com tempo morto. 
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As equações (4) a (9) do capítulo de Revisão Bibliográfica Geral mostram as 
funções de primeira e segunda ordem utilizadas para caracterizar o comportamento 
transiente de um sistema após perturbações do tipo degrau no sistema, de intensidade “ A” . 
De uma maneira geral, os sistemas podem ser caracterizados como lineares e 
não lineares, porém segundo Coughanowr & Koppel (1978), na maioria, os sistemas físicos 
de importância prática são não lineares. A caracterização de um sistema dinâmico por uma 
função de transferência só pode ser feita para sistemas lineares, isto é, que podem ser 
descritos por equações diferenciais lineares. Porém, a conveniência do uso de funções de 
transferência na análise da dinâmica de sistema, é a grande vantagem em aproximar os 
sistemas não lineares para sistemas lineares.  
Uma das maneiras de analisar a não-linearidade de um sistema é impor ao 
processo perturbações de mesma amplitude e intensidades opostas. Para processos lineares 
a mudança observada na resposta para uma certa perturbação positiva terá uma perfeita 
imagem especular da resposta para uma perturbação negativa de mesma amplitude. A 
linearidade do sistema também pode ser constatada utilizando-se o principio que o ganho 
da resposta do sistema para uma perturbação degrau de magnitude “ A”  é igual a “ A”  vezes 
a resposta unitária do degrau. Neste caso, as curvas de reação do ganho estático do sistema, 
obtidas após perturbações de intensidades diferentes se sobrepõe.  
 Ibarrola et al. (1998) propuseram sistemas de primeira ordem para modelar as 
seções de um pasteurizador HTST, com o intuito de serem facilmente aplicáveis e as não-
linearidades deste sistema foram incorporadas ao modelo através da dependência das 
constantes em função da vazão de trabalho.    
Num recente trabalho de simulação de processos, Makiyama (2004) estudou o 
comportamento transiente das temperaturas de pasteurização e de resfriamento de uma 
planta de processamento HTST,  utilizando um trocador de calor de placas com mesmas 
características,  dimensões e número de placas do utilizado neste trabalho. O produto 
utilizado foi suco de laranja natural, com binômio de 91ºC/40s,  aquecido por água a alta 
temperatura e resfriado por solução de propileno-glicol. Seus resultados mostraram que, 
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para ambas as temperaturas estudadas, o comportamento do processo é linear sob 
perturbações de carga do sistema, representado por funções de primeira ordem com tempo 
morto. A avaliação do sistema sob perturbações nas vazões dos fluidos secundários 
mostrou que o comportamento de ambas temperaturas foi considerado não-linear e 
representado por funções de segunda ordem com valores do coeficiente de amortecimento 
próximos a uma unidade. 
O objetivo deste capítulo é conhecer o comportamento transiente das 
temperaturas de pasteurização e de resfriamento do produto após perturbações, dentro dos 
limites de operação do sistema. Além disso, este conhecimento servirá como subsídio para 
as sintonias dos controladores a serem implementados na planta, principalmente no caso da 
sintonia dos controladores PIDs, conforme a metodologia da curva de reação do processo, 
proposta por Cohen & Coon. 
,90$7(5,$/(0(72'26
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Os ensaios do estudo do comportamento transiente das temperaturas de 
pasteurização e de resfriamento de um processo HTST foram conduzidos na planta-piloto 
de pasteurização montada no LACPA, descrita no Capítulo II deste trabalho e mostrada 
parcialmente na Figura IV.1. Resumidamente, esta planta consiste em um pasteurizador de 
placas de três seções (regeneração, aquecimento e resfriamento) e um tubo de retenção. O 
binômio tempo/temperatura do processo utilizado foi de 91 oC/40s, referente ao utilizado 
em industrias processadoras de suco de laranja. Nestes ensaios água foi utilizada no lugar 
do produto, enquanto água a alta temperatura e solução de propileno-glicol foram utilizados 
como fluidos secundários para aquecer e resfriar o produto, respectivamente. 
Variadores de freqüência foram utilizados para impor as perturbações nas 
vazões dos fluidos secundários, enquanto que Pt100s instalados nas saídas de cada seção 
foram utilizados para registrar o comportamento da temperatura do produto em função do 
tempo. As perturbações da temperatura inicial do produto foram realizadas através do 
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chaveamento das válvulas pneumáticas dos tanques de alimentação, contendo os produtos a 
temperaturas distintas. 
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Figura IV.1- Esquema do  processo de pasteurização HTST 
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Como o enfoque principal deste trabalho é o controle das temperaturas de 
pasteurização e de resfriamento do produto processado na planta de pasteurização, ensaios 
de perturbações individuais nas vazões das utilidades e temperatura inicial do produto 
foram realizados separadamente nas seções de aquecimento e de resfriamento do 
pasteurizador a placas.  
Apesar das perturbações impostas ao sistema, principalmente da temperatura 
inicial do produto, não terem sido uma perturbação degrau perfeita devido às dificuldades 
experimentais, as mesmas foram tratadas como tal, com a finalidade de tornar possível a 
realização dessas análises propostas.  
Para que os comportamentos destas seções pudessem ser analisados 
individualmente com a temperatura do produto de cada seção mantida nas mesmas 
condições do regime estacionário do processo, os ensaios foram conduzidos da seguinte 
maneira: 
• Na seção de aquecimento estudou-se o comportamento da temperatura de 
pasteurização (TE408) após perturbações individuais na temperatura de 
entrada do produto no processo (TE405) e na vazão da água de aquecimento. 
Para que o produto de saída desta seção não retornasse para a seção de 
regeneração e alterasse a temperatura de entrada da seção de aquecimento, a 
válvula de três vias (V3V-401) instalada após o retardador e antes da seção de 
regeneração ficou acionada permanentemente  e o produto pasteurizado foi 
direcionado a outro do tanque de estocagem. Para que a temperatura inicial do 
produto na seção de aquecimento (TE406) estivesse na mesma temperatura do 
regime permanente estabelecido no Capítulo II deste trabalho (58,7 oC da 
Tabela II.20), o produto foi previamente aquecido no tanque através da 
circulação de água quente na camisa do mesmo.  
• Na seção de resfriamento, a temperatura de saída do produto do pasteurizador 
(TE410) foi monitorada após perturbações na vazão da solução de propileno-
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glicol e na temperatura do produto na entrada do processo (TE405). A 
interferência da troca de calor entre as outras seções foi minimizada não 
bombeando a água de aquecimento na seção de aquecimento. A temperatura 
de entrada na seção de resfriamento (TE409) foi mantida na mesma condição 
de temperatura do regime permanente do processo HTST (54,3 oC da Tabela 
II.20), através do aquecimento da camisa do tanque de produto. 
IV.3.2.1. DETERMINAÇÃO DAS CONDIÇÕES INICIAIS E DAS INTENSIDADES DAS 
PERTURBAÇÕES 
Na caracterização do comportamento transiente de um processo é necessário 
que não haja perturbações externas no sistema e também que outras variáveis internas não 
afetem na análise do comportamento da variável estudada.  Assim sendo, além do controle 
das temperaturas das linhas de utilidades (água quente e solução de propileno-glicol), 
houve a necessidade de se trabalhar individualmente em cada seção do trocador, anulando-
se a interferência de troca de calor que aconteceria na seção de regeneração do mesmo.  
A intensidade das perturbações depende da sensibilidade do sistema, isto é, seu 
valor deve ser suficiente para alterar o regime permanente previamente atingido, com as 
condições iniciais de operação. As perturbações impostas constaram de alteração das 
vazões dos fluidos secundários e perturbações na carga do sistema através da alteração da 
temperatura inicial do produto no processo. 
IV.3.2.2. ENSAIOS NA SEÇÃO DE AQUECIMENTO 
Para a caracterização do comportamento transiente da temperatura de 
pasteurização (TE408), foram realizadas três perturbações individuais do tipo degrau na 
vazão da água de aquecimento da seção de aquecimento e duas na temperatura do produto 
na entrada do processo (TE405), em dois sentidos (positivo e negativo), nas intensidades 
mostradas nas Tabelas VI.1 e VI.2. Os critérios para a seleção dos níveis das perturbações 
foram: a limitação física da rotação da bomba no caso da perturbação da vazão e uma 
variação de no máximo 17 oC para perturbação na temperatura do produto na entrada do 
&DSLWXOR,9±%DQFRGH&RQKHFLPHQWRGR3URFHVVRGH3DVWHXUL]DomR
 138 
processo. No caso das perturbações na vazão, dentro da faixa operacional, encontrou-se 
sensibilidade para três perturbações positivas e negativas, enquanto que na temperatura de 
entrada foram realizadas duas positivas e duas negativas.  
Tabela IV.1 – Intensidade das perturbações individuais positivas realizadas na seção de 
aquecimento 
   Intensidade das Perturbações (valor final) 
Variável de Perturbação Desvio    
(condição inicial) 
“ +”  “ ++”  “ +++”  
Vazão da água de aquecimento – 
FIT601, (L/h) 
0 
(483) 
+96,6 
(579,6) 
+128,9 
(611,9) 
+193,3 
(676,3) 
Temperatura de entrada do produto 
- TE405, (oC) 
0 
(59) 
+10,1 
(70,1) 
+14,9 
(73,9) 
--x-- 
 
Tabela IV.2 – Intensidade das perturbações individuais negativas realizadas na seção de 
aquecimento 
  Intensidade das perturbações (valor final) 
Variável de Perturbação  Desvio   
(condição inicial) 
“ -”  “ --”  “ ---”  
Vazão da água de aquecimento – 
FIT601, (L/h) 
0 
(483) 
-96,6 
(386,4) 
-128,9 
(354,1) 
-193,3 
(287,7) 
Temperatura de entrada do produto 
- TE405, (oC) 
0 
(59) 
-12,4 
(47,6) 
-16,5 
(43,5) 
--x-- 
IV.3.2.3. ENSAIOS NA SEÇÃO DE RESFRIAMENTO 
Analogamente aos ensaios realizados na seção de aquecimento, na 
caracterização do comportamento transiente da temperatura de resfriamento (TE410), 
foram realizadas três perturbações individuais do tipo degrau na vazão da solução de 
propileno-glicol e duas na temperatura do produto na entrada do processo (TE405), para 
ambos os sentidos (positivo e negativo) conforme as intensidades mostradas nas Tabelas  
IV.3  e  IV.4. Os critérios para a seleção dos níveis das perturbações foram os mesmos 
utilizados na seção de aquecimento: a limitação física da rotação da bomba no caso da 
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perturbação da vazão e uma variação de no máximo 17 oC para a temperatura de entrada do 
processo. 
Tabela IV.3 – Intensidade das perturbações individuais positivas realizadas na seção de 
resfriamento 
  Intensidade das perturbações (valor final) 
Variável de Perturbação Desvio    
(condição inicial) 
“ + ”  “ ++”  “ +++”  
Vazão do propileno glicol – 
FIT201, (L/h) 
0 
(1920) 
+226,4 
(2146,4) 
+278,9 
(2198,9) 
+461,0 
(2381,0) 
Temperatura de entrada do 
produto - TE405, (oC) 
0 
(50) 
+8,3 
(58,3) 
+13,2 
(63,2) 
--x-- 
 
Tabela IV.4 – Intensidade das Perturbações individuais negativas realizadas na seção de 
resfriamento 
  Intensidade das perturbações (valor final) 
Variável de Perturbação Desvio    
(condição inicial) 
“ --”  “ ---”  “ ----”  
Vazão de propileno glicol – 
FIT201, (L/h) 
0 
(1920) 
-283,3 
(1636,7) 
-381,2 
(1538,8) 
-433,8 (1486,2) 
Temperatura de entrada do 
produto - TE405, (oC) 
0 
(50) 
-8,3 
(41,7) 
-14,7 
(43,5) 
--x-- 
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Após a obtenção das curvas de reação do processo de cada perturbação imposta, 
o comportamento dinâmico das temperaturas de pasteurização e de resfriamento foi 
analisado quanto sua ordem e linearidade. 
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IV.3.3.1. CARACTERIZAÇÃO DO SISTEMA QUANTO À ORDEM 
Através do planejamento de ensaios de perturbação individual foram obtidas as 
curvas de reação do processo para cada perturbação, representada pela diferença de 
temperatura (T-T0) em função do tempo. Através da análise destas curvas e do ajuste das 
mesmas aos modelos de 1a ordem, 1a ordem com tempo morto e 2a ordem com valor de 
amortecimento igual a 1. 
O ajuste dos dados experimentais aos modelos propostos foi realizado através 
de um programa codificado no software Matlab 6.1. A definição da ordem do sistema foi 
baseada na comparação dos valores do coeficiente de correlação R2 e do resíduo do ajuste 
[/RVV ΣREVSUHG k ], calculada também pelo próprio programa. 
IV.3.3.2. CARACTERIZAÇÃO DA LINEARIDADE DO PROCESSO 
Além da definição do processo segundo sua ordem, foi realizado um estudo da 
linearidade do mesmo através da aplicação do conceito de que a resposta para uma 
perturbação degrau de magnitude “ A”  é igual a “ A”  vezes a resposta unitária do degrau. 
Para se avaliar a linearidade das curvas de reação obtidas, foram gerados 
gráficos do ganho em valores absolutos em função do tempo, onde o ganho absoluto foi 
calculado como mostra a equação (IV.1): 
$
77. lAmlAmnRop º1º2 −=  (IV.1) 
 
onde: 
T2ºRP = temperatura atingida no segundo regime permanente; 
T1ºRP = temperatura atingida no primeiro regime permanente = temperatura 
inicial; 
A = amplitude da perturbação aplicada. 
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Para o processo ser considerado linear, o comportamento dos ganhos em 
valores absolutos apresentarão sobreposição. Devido às oscilações dos dados 
experimentais, a análise da linearidade foi realizada com os modelos ajustados no item 
anterior. 
IV.3.3.3. ANÁLISE QUANTITATIVA DOS PARÂMETROS AJUSTADOS 
O diagnóstico utilizado para avaliar quantitativamente a linearidade do processo 
foi uma análise dos parâmetros ajustados das funções de transferência. Apesar dos gráficos 
do ganho absoluto mostrarem visualmente a linearidade ou não do processo através da 
sobreposição das curvas, a comparação dos parâmetros ajustados fornece uma idéia 
quantitativa do desvio ou proximidade da linearidade.   
No caso das funções de segunda ordem, a função é caracterizada pelos 
parâmetros “ K” , ganho estático do processo;“ τ”  constante de tempo e “ ξ” , o coeficiente de 
amortecimento do sistema.  O ganho estático está relacionado ao valor de estabilização 
após uma perturbação imposta, enquanto que a constante de tempo está relacionada com a 
velocidade de resposta sob a perturbação. Assim sendo, num processo linear, os ganhos 
estáticos e as constantes de tempo seriam iguais, sob qualquer intensidade de perturbação. 
Assim sendo, além da análise gráfica, este trabalho comparou os valores do 
ganho estático e da constante de tempo das funções ajustadas para avaliar o grau da não 
linearidade do processo estudado. 
,95(68/7$'26
As análises a seguir mostram as curvas de reação do processo obtidas para cada 
perturbação, a caracterização quanto à ordem das mesmas, as análises da linearidade do 
processo e do fator de sensibilidade para as duas seções estudadas. 
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IV.4.1.1. SEÇÃO DE AQUECIMENTO 
As curvas de reação, da diferença de temperatura de saída do produto da seção 
de aquecimento, obtidas após cada perturbação na vazão da água de aquecimento 
apresentaram melhor ajuste a uma função de segunda ordem com o valor do fator de 
amortecimento igual a um.  As Figuras IV.2 a IV.4 mostram o ajuste desta função aos 
dados experimentais, seu coeficiente de correlação e o resíduo da função, juntamente com o 
comportamento da temperatura da água de aquecimento e da vazão de água quente.  
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Figura IV.2 Curva de reação da ∆T do produto de saída da seção de aquecimento do processo após 
perturbação de +96,7 L/h na vazão da água de aquecimento. 
&DSLWXOR,9±%DQFRGH&RQKHFLPHQWRGR3URFHVVRGH3DVWHXUL]DomR
 143 
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9
0.0
0.2
0.4
0.6
0.8
1.0
T-T0 = 0,83 [1-(1+t/0,79) exp (-t/0,79)]
R2 = 0,98        Resíduo = 0,17
V
z
 
ág
u
a
 
a
qu
e
c
im
e
n
to
 
(L
/h
)
 Experimental
 Ajuste
T
Pa
st
e
u
riz
a
çã
o
-
T
0 
(o C
)
Tempo-t (min)
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9
475
500
525
550
575
600
625
Perturbação +128,9 L/h
 Vz agua aquecimento
96.0
96.4
96.8
97.2
 
T
.
 
ág
u
a
 
a
qu
e
c
im
e
n
to
 
(o C
)
 T. água aquecimento
 
Figura IV.3 Curva de reação da ∆T do produto de saída da seção de aquecimento  após perturbação 
de +128,9 L/h na vazão da água de aquecimento. 
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Figura IV.4 Curva de reação da ∆T do produto de saída da seção de aquecimento após perturbação 
de +193,3 L/h na vazão da água de aquecimento. 
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As Figuras IV.5 e IV.6 mostram o ajuste da função de primeira ordem com 
tempo morto ajustadas às curvas de reação da diferença da temperatura de saída do produto 
da seção de aquecimento, obtidas após perturbações positivas na temperatura do produto na 
entrada do processo (TE405). 
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Figura IV.5 Curva de reação da ∆T do produto de saída da seção de aquecimento após perturbação 
de +10,1 ºC na temperatura de entrada do processo (TE405). 
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Figura IV.6 Curva de reação da ∆T do produto de saída da seção de aquecimento após perturbação 
de +14,9 ºC na temperatura de entrada do processo (TE405). 
As Figuras IV.7 à IV.9 mostram as curvas de reação do processo da diferença 
temperatura de pasteurização do produto na saída da seção de aquecimento após 
perturbações de amplitudes negativas na vazão da água de aquecimento. Analogamente às 
curvas de perturbações com amplitudes positivas, obteve-se melhor ajuste aos pontos 
experimentais a função de segunda ordem com o fator de amortecimento igual a um. 
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Figura IV.7 Curva de reação da ∆T do produto de saída da seção de aquecimento após perturbação 
de –96,6 L/h na vazão da água de aquecimento. 
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Figura IV.8 Curva de reação da ∆T do produto de saída da seção de aquecimento após perturbação 
de –128,9 L/h na vazão da água de aquecimento. 
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Figura IV.9  Curva de reação da ∆T do produto de saída da seção de aquecimento após perturbação 
de –193,3 L/h na vazão da água de aquecimento. 
As Figuras IV.10 e IV.11 mostram o ajuste da função de primeira ordem com 
tempo morto ajustadas às curvas de reação do processo da diferença de temperatura do 
produto obtidas após perturbações negativas na temperatura do produto na entrada do 
processo (TE405). 
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Figura IV. 10  Curva de reação da ∆T do produto de saída da seção de aquecimento após 
perturbação de –12,4 ºC na temperatura de entrada do processo (TE405). 
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Figura IV. 11 Curva de reação da ∆T do produto de saída da seção de aquecimento após 
perturbação de –16,5 ºC na temperatura de entrada do processo (TE405). 
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IV.4.1.2. SEÇÃO DE RESFRIAMENTO 
Na seção de resfriamento foi encontrada certa dificuldade em ajustar os dados 
experimentais aos modelos propostos devido a dois fatores: uma maior demora da re-
estabilização da temperatura da solução refrigerante após a perturbação e principalmente à 
maior influência das oscilações da temperatura desta solução na temperatura de 
resfriamento do produto. O acontecimento destes fatos pode ser justificado principalmente 
pelos seguintes fatores: 
• A alta vazão da solução de propileno-glicol aliada a sua configuração de 
escoamento em um único canal e contra-corrente com o produto 
proporcionam alterações mais significativas em sua temperatura de saída, que 
alterará todas as condições do circuito fechado do resfriador de líquidos 
(chiller), levando maior tempo para a sua re-estabilização; 
• A rapidez da atuação da rotação do compressor e alteração na temperatura da 
solução de propileno-glicol não é instantânea além de existir um tempo de 
percurso do fluido entre o evaporador e a entrada do pasteurizador. 
• Apesar das alterações da temperatura da solução refrigerante não ser superior 
a ±0,6, devido à configuração de escoamento e vazão de trabalho, a 
temperatura de saída do produto é bem mais afetada quando comparada ao 
acontecido na seção de aquecimento. 
Baseado nestes fatos, no ajuste dos dados experimentais aos modelos propostos, 
foram descartados alguns pontos, referentes ao tempo no qual a temperatura de entrada da 
solução refrigerante apresentou o pico de desvio de seu VHWSRLQW 
Assim sendo, nas figuras apresentadas, os pontos experimentais “ não 
preenchidos”  da temperatura de saída do produto da seção foram os pontos não 
considerados no ajuste aos modelos propostos. 
A seguir as curvas de reação da diferença de temperatura de resfriamento do 
produto, obtidas após cada perturbação na vazão da solução de propileno-glicol, são 
apresentadas. Analogamente à seção de aquecimento, as mesmas apresentaram melhor 
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ajuste à função de segunda ordem com o valor do fator de amortecimento igual a um.  As 
Figuras IV.12 a IV.14 mostram o ajuste desta função aos dados experimentais, seu 
coeficiente de correlação e a resíduo do ajuste, juntamente com o comportamento da 
temperatura e da vazão da solução de  propileno-glicol. 
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Figura IV.12 Curva de reação da ∆T do produto de saída da seção de resfriamento após perturbação 
de +226,4 L/h na vazão da solução de  propileno glicol. 
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Figura IV.13 Curva de reação, ∆T do produto de saída da seção de resfriamento após perturbação de 
+278,8 L/h na vazão da solução de propileno-glicol. 
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Figura IV.14 Curva de reação da ∆T do produto de saída da seção de resfriamento após perturbação 
de +461 L/h na vazão da solução de propileno-glicol. 
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As Figuras IV.15 e IV.16 mostram o ajuste da função de primeira ordem com 
tempo morto ajustadas às curvas da diferença de temperatura do produto na saída da seção 
de resfriamento, após perturbações positivas na temperatura do produto na entrada do 
processo (TE405). 
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Figura IV.15 Curva de reação da ∆T do produto de saída da seção de resfriamento após perturbação 
de +8,3ºC na temperatura de entrada do processo (TE405) 
&DSLWXOR,9±%DQFRGH&RQKHFLPHQWRGR3URFHVVRGH3DVWHXUL]DomR
 153 
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12
0.0
0.5
1.0
1.5
2.0
T-T0 = 1,4 [1-exp-(t-1,28)/2,28]
R2 = 0,99       Resíduo = 0,17
T
e
m
p.
 
e
n
tr
a
da
 
pr
o
du
to
 
(o C
)
 Experimental
 Ajuste
T R
e
sf
ria
m
e
n
to
-
T
0 
(o C
)
Tempo-t (min)
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12
51
54
57
60
63
66
Perturbação +13,2 oC
 T. entrada processo
-1.95
-1.80
-1.65
-1.50
-1.35
-1.20
 
T
.
 
pr
o
pi
le
n
o
 
gl
ic
o
l (
o
C
)
 T. propileno glicol
 
Figura IV.16 Curva de reação do processo da ∆T do produto de saída da seção de resfriamento após 
perturbação de +13,2 ºC na temperatura de entrada do processo (TE405) 
As Figuras IV.17 a IV.19  mostram as curvas de reação da diferença 
temperatura do produto na saída da seção de resfriamento de resfriamento (T-To) após 
perturbações de amplitudes negativas na vazão da solução de propileno-glicol. 
Analogamente às curvas da seção de aquecimento, a função de segunda ordem, com o fator 
de amortecimento igual a um, apresentou melhor ajuste aos pontos experimentais. 
&DSLWXOR,9±%DQFRGH&RQKHFLPHQWRGR3URFHVVRGH3DVWHXUL]DomR
 154 
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9
0.0
0.2
0.4
0.6
0.8
T-T0 = 0,60 [1-(1+t/0,15) exp (-t/0,15)]
R2 = 0,78        Resíduo = 0,46
V
z
 
pr
o
pi
le
n
o
 
gl
ic
o
l (
L
/h
)
 Experimental
 AjusteT R
e
sf
ria
m
e
n
to
-
T
0 
(o C
)
Tempo-t (min)
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9
1600
1700
1800
1900
Perturbação -283,3 L/h
 Vz propileno glicol
-2.0
-1.9
-1.8
-1.7
-1.6
-1.5
-1.4
 
T
.
 
pr
o
pi
le
n
o
 
gl
ic
o
l (
o
C
)
 T. propileno glicol
 
Figura IV.17  Curva de reação da ∆T do produto de saída da seção de resfriamento após perturbação 
de –283,3 L/h na vazão de propileno glicol 
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9
0.0
0.2
0.4
0.6
0.8
1.0
T-T0 = 0,84 [1-(1+t/0,19) exp (-t/0,19)]
R2 = 0,97        Resíduo = 0,10
V
z
 
pr
o
pi
le
n
o
 
gl
ic
o
l (
L
/h
)
 Experimental
 Ajuste
T
R
e
sf
ria
m
e
n
to
-
T
0 
(o C
)
Tempo-t (min)
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9
1500
1600
1700
1800
1900
Perturbação -382,0 L/h
 Vz propileno glicol
-2.3
-2.2
-2.1
-2.0
-1.9
-1.8
-1.7
-1.6
 
T
.
 
pr
o
pi
le
n
o
 
gl
ic
o
l (
o
C
)
 T. propileno glicol
 
Figura IV.18 Curva de reação da ∆T do produto de saída da seção de resfriamento após perturbação 
de –382 L/h na vazão de propileno-glicol 
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Figura IV.19 - Curva de reação da ∆T do produto de saída da seção de resfriamento após 
perturbação de –433,8 L/h na vazão de propileno glicol 
As Figuras IV.20 e IV.21 mostram o ajuste da função de primeira ordem com 
tempo morto ajustadas às curvas da diferença de temperatura do produto obtidas na saída da 
seção de resfriamento, após perturbações negativas na temperatura do produto na entrada 
do processo (TE405). 
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Figura IV.20 Curva de reação, ∆T do produto de saída da seção de resfriamento após perturbação de   
–8,3 ºC na temperatura de entrada do processo (TE405) 
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Figura IV.21 Curva de reação, ∆T do produto de saída da seção de resfriamento, após perturbação 
de   -14,7 ºC na temperatura de entrada do processo (TE405) 
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Para caracterizar a linearidade do processo foram construídos os gráficos das 
curvas de reação do ganho absoluto obtidas após perturbações impostas no sistema, tanto 
para as perturbações de vazão como as perturbações na temperatura de entrada do processo. 
IV.4.2.1. SEÇÃO DE AQUECIMENTO 
As figuras apresentadas nesta análise estão todas normalizadas em relação à 
amplitude da perturbação aplicada, conforme a equação (IV.1). 
a) LINEARIDADE EM RELAÇÃO A PERTURBAÇÕES DE VAZÕES 
A Figura IV.22 mostra as curvas de reação do ganho absoluto da temperatura de 
pasteurização, sob perturbações de vazão na água de aquecimento, na seção de aquecimento 
do pasteurizador a placas. 
Analisando a Figura IV.22, observa-se que, de uma maneira geral,  o processo é 
não-linear quando se refere às perturbações da vazão da água na seção de aquecimento do 
processo HTST. Porém, em certas faixas de vazões de trabalho, as curvas se sobrepõem 
mostrando uma tendência à linearidade. São os casos das perturbações positivas de 128,8 e 
193,3 L/h e  perturbações negativas de mesma intensidade,  cujas curvas praticamente estão 
sobrepostas. Ressalta-se também que as curvas foram obtidas de dados experimentais, nos 
quais também sofreram influência das variações da temperatura da água de aquecimento, 
fato este que pode ter acentuado a tendência à não linearidade constatada.  
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Figura IV.22 Curvas de reação do ganho absoluto da temperatura de saída do produto na seção de 
aquecimento após perturbações na vazão da água de aquecimento. 
b) LINEARIDADE EM RELAÇÃO A PERTURBAÇÕES NA TEMPERATURA DE ENTRADA 
A Figura IV.23 mostra as curvas de reação de ganho absoluto da temperatura de 
saída do produto da seção de aquecimento obtidas após perturbações da temperatura de 
entrada do produto no processo HTST. 
Apesar das curvas não apresentarem uma sobreposição perfeita, levando em 
conta a influência do comportamento da temperatura da água de aquecimento, pode-se 
dizer que perturbações na temperatura inicial do processo causam reações quase que 
lineares na temperatura de pasteurização do produto na seção de aquecimento do processo 
HTST, principalmente quando se comparam as positivas entre si e negativas entre si. 
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Figura IV.23 Curvas de reação do ganho absoluto da temperatura de saída do produto na seção de 
aquecimento após perturbações na temperatura de entrada do processo. 
IV.4.2.2. SEÇÃO DE RESFRIAMENTO 
A seguir foi realizada a análise gráfica de linearidade da temperatura de saída 
do produto da seção de resfriamento do processo HTST, sob perturbações da vazão da 
solução refrigerante e da temperatura de entrada do produto no processo. 
a) LINEARIDADE EM RELAÇÃO A PERTURBAÇÕES DE VAZÕES 
A Figura IV.24 mostra as curvas de reação do ganho absoluto da temperatura 
do produto na saída da seção de resfriamento após perturbações da vazão da solução 
refrigerante. 
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Figura IV.24 - Curvas de reação do ganho absoluto da temperatura de saída do produto na seção de 
resfriamento após perturbações na vazão da solução de propileno-glicol. 
Analogamente ao acontecido na seção de aquecimento, através da Figura IV.24 
constata-se que, de uma maneira geral o comportamento da temperatura do produto na 
saída da seção de resfriamento sob perturbações da vazão da solução refrigerante é não-
linear. Porém nas perturbações negativas os comportamentos do ganho absoluto são 
próximos, fato observado pela quase sobreposição dos pontos não preenchidos do gráfico. 
b) LINEARIDADE EM RELAÇÃO A PERTURBAÇÕES NA TEMPERATURA DE ENTRADA 
Analogamente à seção de aquecimento os comportamentos do ganho absoluto 
da temperatura de resfriamento sob perturbações positivas e negativas apresentam menores 
diferenças do que os apresentados nas perturbações de vazão, podendo ser considerados  
praticamente lineares (Figura IV.25). 
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Figura IV.25 - Curvas de reação do ganho absoluto da temperatura de saída do produto na seção de 
resfriamento após perturbações na temperatura de entrada do processo. 
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IV.4.3.1. SEÇÃO DE AQUECIMENTO 
A Tabela IV.5 mostra os valores dos parâmetros ajustados das funções de 
segunda ordem com fator de amortecimento (ξ) igual a um, o ganho (K) e a constante de 
tempo (τ), referente às perturbações na vazão da água de aquecimento. 
Tabela IV. 5 – Valores dos parâmetros das funções de transferência  de segunda ordem com ξ=1 da 
temperatura do produto na saída da seção de aquecimento. 
Perturbações de vazões  (+) (++) (+++) (-) (--) (---) 
Amplitude da perturbação, A (L/h) 96,7 128,9 193,3 -96,7 -128,9 -193,3 
Valor atingido após perturbação, Bu (ºC) 0,62 0,83 1,08 -1,08 -1,77 -2,81 
Ganho estático, K (ºC/L/h) 6,41.10-3 6,44.10-3 5,59.10-3 1,12.10-2 9,37.10-2 1,45.10-2 
Constante de tempo,τ (min) 0,79 0,79 0,70 0,64 0,51 0,54 
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Através desta tabela pode-se fazer uma análise quantitativa da linearidade em 
relação às perturbações impostas. Analisando os valores encontrados, nota-se que para 
perturbações positivas, o processo é quase linear na faixa de perturbações da vazão de água 
quente nas intensidades (+) e (++), ou seja,  +96,7 e +128,9 L/h, e bem similar à faixa 
referente à (+++), de +193,3 L/h, devido aos valores próximos do ganho e da constante de 
tempo. Entre as perturbações negativas o grau de não linearidade é maior devido a maior 
diferença apresentada entre os valores dos ganhos e das constantes de tempo. A diferença 
entre os valores dos parâmetros das perturbações positivas e negativas confirma a 
constatação da não linearidade apresentada pelo comportamento dos ganhos absolutos 
mostrados na Figura IV.22.  Analisando estes dados sob o prisma da aplicação desse 
trabalho, de controles de processo, poder-se-ia dizer que mesmo sendo um processo não 
linear, para uma faixa de variação de vazão da água de aquecimento em torno de ±25 % 
(±130 L/h) da vazão do estado estacionário (483 L/h), teria-se como resposta uma variação 
temperatura do produto dentro da faixa de 2 oC Esta variação provavelmente poderia 
controlada por um controlador não adaptativo, bem sintonizado. 
A Tabela IV.6 mostra os valores dos parâmetros das funções de primeira ordem 
com tempo morto, ganho estático (K), constante de tempo (τ) e tempo de atraso (Td), 
ajustados aos pontos experimentais após perturbações na temperatura de entrada do produto 
no processo HTST. 
 Através dos valores apresentados, e ressaltando que a temperatura da água de 
aquecimento não permaneceu perfeitamente constante, confirma-se que para perturbações 
na temperatura inicial do produto o comportamento é bem mais próximo da linearidade, 
quando se comparam as perturbações positivas, (+) com (++); e negativas (-) com (--) como 
quando se comparam as perturbações positivas e negativas entre si, já mostrada na Figura 
IV.23. 
Além da linearidade apresentada, observa-se pelos valores obtidos que as 
perturbações dentro da faixa de ±16 ºC na temperatura da entrada do produto ocasionaram 
variações de no máximo 1,8 ºC na temperatura do produto. 
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Tabela IV. 6 - Valores dos parâmetros das funções de transferência  de primeira ordem com tempo 
morto da temperatura do produto na saída da seção de aquecimento. 
Perturbações na temperatura inicial (+) (++) (-) (--) 
Amplitude da perturbação, A (ºC) 10,1 14,9 -12,4 -16,5 
Valor atingido após perturbação, Bu (ºC) 1,18 1,78 -1,26 -1,65 
Ganho estático, K (ºC/ ºC) 1,17.10-1 1,19.10-1 1,02.10-1 0,10 
Constante de tempo,τ (min) 2,18 1,97 1,01 1,52 
Tempo de atraso, td (min) 1,6 1,6 1,6 1,48 
 
IV.4.3.2. SEÇÃO DE RESFRIAMEnTO 
A Tabela IV.7 apresenta os valores dos parâmetros ajustados das funções de 
transferência de segunda ordem com fator de amortecimento (ξ) igual a um, o ganho 
estático (K) e a constante de tempo (τ), referente ao comportamento da diferença da 
temperatura do produto na saída da seção de resfriamento após perturbações na vazão da 
solução de propileno-glicol. 
Tabela IV. 7 – Valores dos parâmetros das funções de transferência de segunda ordem com ξ=1 da 
temperatura do produto na saída da seção de resfriamento  
Perturbações de vazões  (+) (++) (+++) (-) (--) (---) 
Amplitude da perturbação, A (L/h) 226,4 278,8 461,0 -283,3 -382,0 -433,8 
Valor atingido após perturbação, Bu (ºC) -0,51 -0,55 -0,73 -0,60 -0,84 -0,93 
Ganho estático, K (ºC/L/h) -2,25.10 -3 -1,97.10-3 -1,58.10-3 2,12.10-3 2,20.10-3 2,14.10-3 
Constante de tempo,τ (min) 0,34 0,22 0,21 0,15 0,19 0,17 
 
Os valores encontrados dos parâmetros ajustados da função de transferência de 
segunda ordem com fator de amortecimento igual aos dados experimentais confirmam não 
linearidade do sistema quanto do comportamento da diferença de temperatura do produto 
na saída da seção de resfriamento após perturbações negativas e positivas na vazão da 
solução de propileno-glicol. Porém, quando os valores das constantes encontradas dentre as 
perturbações negativas são analisados, constatam-se valores próximos, tanto do ganho 
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estático (2,12 a 2,2.10-3 oC/L/h ) como da constante de tempo (0,15 a 0,19 min). No caso 
das perturbações positivas constata-se linearidade dentro da faixa de vazão das intensidades 
(+) e (++), isto é 278,8 a 461 L/h. Apesar da não linearidade constatada, é importante 
ressaltar que mesmo com variações da vazão de refrigerante em torno de ± 25% (455 L/h) 
da vazão do regime permanente (1920 L/h), as oscilações apresentadas pela temperatura da 
solução de  propileno-glicol ficaram dentro da faixa de 1 ºC. Assim, poder-se-ia dizer que 
dentro desta faixa de operação, a não linearidade não seria significativa. 
A Tabela IV.8 mostra os valores dos parâmetros ajustados para as funções de 
transferência de primeira ordem com tempo morto, ganho estático (K), constante de tempo 
(τ) e tempo de atraso (td), aos pontos experimentais da diferença de temperatura do produto 
na saída da seção de resfriamento após perturbações na temperatura de entrada do produto 
no processo HTST. 
Tabela IV. 8 - Valores dos parâmetros das funções de transferência de primeira ordem com tempo 
morto da temperatura do produto na saída da seção de resfriamento.  
Perturbações na temperatura inicial (+) (++) (-) (--) 
Amplitude da perturbação, A (ºC) 8,3 13,2 -8,3 -14,7 
Valor atingido após perturbação, Bu (ºC) 1,10 1,40 1,00 1,95 
Ganho Estático normalizado, K (ºC/ ºC) 0,13 0,11 -0,12 -0,13 
Constante de tempo,τ (min) 2,70 2,28 2,56 3,00 
Tempo de atraso, td (min) 1,20 1,28 0,65 0,55 
 
Assim como pôde ser observado na Figura IV.25 que mostra as curvas de ganho 
absoluto destes ensaios, os valores próximos do ganho (K) e da constante de tempo (τ) para 
perturbações que vão deste –14,7 a 8,3 oC na temperatura inicial do processo mostram uma 
certa linearidade no comportamento da diferença de temperatura do produto na saída da 
seção de resfriamento do processo.  
Apesar dessa análise quantitativa dos parâmetros ajustados ter confirmado as 
tendências quanto à linearidade já mostradas através gráficos de imagem especular ela 
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acrescentou informações quantitativas sobre a linearidade, através da comparação numérica 
dos valores parâmetros da equação ajustados.  
De uma maneira geral, pode-se dizer que o comportamento da temperatura do 
produto no processo de pasteurização HTST, tanto na seção de resfriamento quanto na de 
aquecimento é praticamente linear para perturbações no mesmo sentido das vazões das 
utilidades, isto é, as perturbações positivas são praticamente lineares entre si e 
analogamente as negativas. Apesar do processo apresentar maior grau de não-linearidade 
entre perturbações positivas e negativas na vazão, a variação da temperatura do produto 
após perturbações dentro da faixa de ±25 % da vazão de trabalho é menor que 2 ºC para a 
seção de aquecimento e menor que 1 ºC para a seção resfriamento. Portanto, um controle 
único bem sintonizado poderia ser suficiente para manter o processo dentro de seu regime 
permanente requerido. 
Quanto a distúrbios externos, caracterizados por perturbações na carga do 
sistema, isto é, na temperatura inicial do produto no processo, o comportamento processo 
de ambas as seções é praticamente linear. 
Uma vez constatado que uma mesma seção é mais não linear com relação a 
variações da vazão do fluido térmico do que a variações na temperatura de entrada do 
produto, pode-se concluir que o coeficiente de transferência de calor convectivo (h) do lado 
do fluido perturbado, e conseqüentemente o coeficiente global de transferência de calor, é 
mais afetado com alterações da vazão do que alterações das propriedades térmicas do 
fluido. 
Apesar da configuração dos controladores propostos utilizar as vazões dos 
fluidos térmicos como variáveis manipuladas, que apresentaram maior não linearidade das 
perturbações, o mesmo terá a função de agir na manutenção das temperaturas do processo 
sob perturbações externas ao sistema, ou seja, da temperatura inicial do produto, cujo 
comportamento foi considerado linear.  
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Os resultados obtidos neste capítulo, tanto sobre o comportamento transiente, 
sobre a análise da linearidade do processo confirmam os resultados encontrados por 
simulação, no trabalho de Makiyama (2004). 
,9&21&/86®(6
Após o estudo do comportamento transiente da temperatura de pasteurização 
frente a perturbações individuais na vazão da água de aquecimento, e do estudo da variação 
da temperatura de resfriamento, causadas por perturbações na vazão de solução de 
propileno-glicol e na carga do sistema pela perturbação da temperatura do produto, foram 
concluídos os seguintes fatos: 
• Quanto à caracterização da ordem, na seção de aquecimento, o 
comportamento transiente mostrado pela temperatura de pasteurização após 
perturbações na vazão do fluido secundário foi representado por funções de 
segunda ordem com fator de amortecimento igual um. Para perturbações da 
temperatura inicial do produto no processo, a função de transferência de 
primeira ordem com tempo de atraso representou adequadamente esse 
comportamento transiente; 
• Analogamente, na seção de resfriamento, o comportamento transiente da 
temperatura de resfriamento pode ser representado por uma função de 
transferência de segunda ordem com fator de amortecimento igual a um no 
caso de perturbações na vazão da solução de propileno-glicol e por uma 
função de primeira ordem com tempo de atraso no caso de perturbações na 
carga do sistema; 
• Quanto à caracterização da linearidade, o processo apresentou maior não-
linearidade em relação a perturbações nas vazões dos fluidos secundários, 
principalmente para perturbações de intensidades opostas (positivas e 
negativas). O processo foi considerado praticamente linear para perturbações 
na carga do sistema, tanto na seção de aquecimento como de resfriamento do 
pasteurizador. Estes fatos podem ser explicados pelo coeficiente de 
&DSLWXOR,9±%DQFRGH&RQKHFLPHQWRGR3URFHVVRGH3DVWHXUL]DomR
 167 
transferência de calor do fluido ser afetado mais intensamente por alterações 
nas vazões dos fluidos do que por alterações nas propriedades dos fluidos, 
relacionadas com alterações da temperatura. 
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Esta parte do trabalho consiste na implementação e configuração de 
controladores convencionais PID 6,62)HHGEDFN H 6,62)HHGEDFN)HHGIRUZDUG para o 
controle das temperaturas de pasteurização e de resfriamento do processo de pasteurização. 
Para o controle de ambas temperaturas, as vazões de água de aquecimento e de solução de 
propileno-glicol foram as variáveis manipuladas da estratégia IHHGEDFN, enquanto que a 
temperatura de entrada do produto no processo foi a variável utilizada para implementação 
da estratégia IHHGIRUZDUG. A sintonia dos controladores IHHGEDFN foi realizada pela 
metodologia de Aström & Hägglund (1984) e o controle IHHGIRUZDUG foi sintonizado pela 
metodologia de curva de resposta com compensação dinâmica. As temperaturas de 
processo foram monitoradas após perturbações impostas na carga do sistema, através de 
mudança da temperatura do produto na entrada do processo. A avaliação da eficiência dos 
controladores foi realizada nas seções de aquecimento e resfriamento separadamente e com 
as três seções funcionando simultaneamente. Objetivou-se um controle das temperaturas 
dentro da faixa de 0,5 oC, limite recomendado pelo HACCP para pasteurização de leite, 
sem apresentação de oscilações bruscas nas variáveis manipuladas. Os resultados 
mostraram que ambos os controladores foram eficazes em manter a temperatura dentro do 
limite especificado. 
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O processo de pasteurização HTST é caracterizado pelo binômio 
tempo/temperatura capaz de fornecer um produto com características sensoriais e 
nutricionais do produto LQ QDWXUD, e ao mesmo tempo, seguro no ponto de vista 
microbiológico.  A manutenção do tempo na temperatura de pasteurização é conseguida 
através da passagem do produto pelo tubo de retenção. No caso de sucos de laranja, devido 
a sua composição química, o binômio tempo/temperatura é voltado para a inativação da 
pectinesterase, enzima naturalmente presente na fruta. Porém, independente do binômio, 
segundo Negiz et al. (1998) o controle da temperatura do produto após o tubo de retenção 
garante a integridade e segurança do produto.  
Alguns trabalhos foram realizados com o objetivo de implementar 
controladores no processo de pasteurização, dentre eles pode-se citar: Negiz et al. (1996), 
Schlesser et al. (1997) e Negiz et al. (1998). No trabalho de  Negiz et al. (1996) os 
controles: realimentado simples (SISO), realimentado em cascata e multivariável foram 
comparados. No controle SISO, a temperatura da água quente foi monitorada e a válvula do 
vapor responsável pelo aquecimento desta água foi controlada. No sistema realimentado em 
cascata, foram monitoradas as temperaturas do produto e da água quente. Através do erro, 
relativo ao VHWSRLQW da temperatura do produto, o novo VHWSRLQW da água quente era 
calculado e enviado para acionar a válvula do vapor. No controle multivariável foram 
controladas a temperatura e vazão do produto, o controle das variáveis foi feito com base 
nos resultados do conceito de taxa letal, equivalente à temperatura de 71,67 ºC/15s. Neste 
processo, as temperaturas de saída do produto do tubo de retenção e a temperatura de saída 
da água quente foram monitoradas. Foi concluído que apesar do controle realimentado 
simples apresentar menor tempo de estabilização, o controle em cascata e multivariável 
reduz as flutuações na temperatura do produto e tem uma resposta de ação mais “ suave” .  
Segundo Ogunnaike & Ray (1994) a principal diferença entre as estratégias 
IHHGEDFN e IHHGIRUZDUG é fato que na IHHGIRUZDUGa compensação para um efeito de um 
distúrbio mensurável pode ser realizada antes que o mesmo afete a saída do sistema. Neste 
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tipo de controle o distúrbio causado não está relacionado a uma variável manipulada, mas a 
outra variável não controlável do sistema. Geralmente a estratégia IHHGIRUZDUG nunca é 
implementada sozinha, mas sempre em conjunto a estratégia IHHGEDFN.   
Como oscilações na temperatura de entrada do produto no processo HTST 
podem acontecer freqüentemente, a mesma foi utilizada na implementação de estratégia 
IHHGIRZDUG realizado na planta HTST. Assim sendo, o enfoque desta parte do trabalho foi a 
configuração e implementação de controladores convencionais PID, com estratégias 
IHHGEDFN e IHHGEDFNIHHGIRUZDUG para a manutenção da temperatura de pasteurização e de 
resfriamento do processo de pasteurização HTST montado no LACPA a fim de avaliar a 
eficiência dos controladores convencionais propostos com suas respectivas sintonias. 
9 0$7(5,$/(0e72'26
9 0DWHULDO
Os testes experimentais para a sintonia do controlador PID foram realizados na 
planta-piloto de pasteurização parcialmente mostrada na Figura V.1, instalada no 
Laboratório de Automação e Controle de Processos de Alimentos (LACPA) da Faculdade 
de Engenharia de Alimentos da UNICAMP, Campinas – SP, descrita em detalhes no 
Capítulo II deste trabalho. A implementação dos controladores em plantas automatizadas 
depende da tecnologia disponível, bem como os recursos dos VRIWZDUHV de configuração e 
supervisão dos controladores.  O sistema montado no LACPA é um sistema híbrido de 
tecnologia )LHOGEXVIRXQGDWLRQ e analógica constituída por placas de entrada/saída e CLP. 
O SYSCOM é o software de configuração dos equipamentos ILHOGEXV e através do mesmo 
são configurados os equipamentos e controles a serem implementados no sistema. Assim 
sendo, a configuração dos controladores foi realizada pela ligação e configuração dos 
blocos de funções dos controladores disponíveis no software de configuração. 
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Figura V.1 – Planta de pasteurização indicando as malhas de controle implementadas no processo. 
A temperatura de pasteurização, medida por um Pt100 instalado após o tubo de 
retenção, foi controlada através de variações na vazão da água de aquecimento imposta por 
um variador de freqüência modelo VLT série 2800, marca Danfoss S/A, instalado no 
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motor da bomba centrífuga. A temperatura de resfriamento, medida por um Pt100 instalado 
na saída do produto da seção de resfriamento foi controlada através de alterações na vazão 
de solução de propileno-glicol, também imposta por outro variador de freqüência modelo 
VLT série 2800, marca Danfoss S/A, instalado no motor da bomba positiva.  Para a 
manutenção das temperaturas dos fluidos secundários no VHWSRLQW de processo, 
controladores PID foram implementados nas linhas de utilidades, conforme descrito no 
Capítulo III deste trabalho.  
O comando das rotações das bombas foi realizado via comunicação )LHOGEXV, 
pelo supervisório AIMAX® IRU :LQGRZV, através de um conversor ILHOGEXV-corrente, 
modelo FI 302, marca Smar. Os controladores PIDs IHHGEDFN e IHHGIRUZDUG foram 
configurados através dos blocos, disponíveis para esta finalidade, do software de 
configuração dos equipamentos )LHOGEXV, SYSCOM, conforme Smar (2000). 
A Figura V.1 mostra o esquema da planta-piloto de pasteurização, indicando 
com as setas, as variáveis utilizadas nas malhas de controles configuradas neste capítulo. 
9 0pWRGRV
V.3.2.1. CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO DO PROCESSO HTST 
Neste processo, foi utilizado o binômio tempo/temperatura de 91 oC/40s 
aplicado para suco de laranja natural, baseado nos trabalhos de Eargman & Rouse (1976), 
Kimball (1991) e Correa Neto (1998). Devido ao extensivo número de ensaios desta etapa, 
problemas com re-processamento e armazenamento do fluido, mesmo sendo este a solução 
de sacarose, esses ensaios foram conduzidos utilizando água no lugar do produto. Os 
fluidos de aquecimento e resfriamento foram respectivamente água e solução de propileno 
glicol a 25 %m/m. As vazões de trabalho foram de 150 L/h,  483 L/h e 1920 L/h para o 
produto, fluidos de aquecimento e resfriamento, respectivamente. As condições do primeiro 
regime permanente atingido, em detalhes, para todos os ensaios antes da aplicação da 
perturbação estão detalhadas na Tabela II.20 deste trabalho. 
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V.3.2.2. SINTONIA DOS CONTROLADORES 
Na estratégia IHHGEDFN, a malha de controle foi, para a seção de aquecimento, a 
temperatura de pasteurização do produto após o tubo de retenção, e vazão da água de 
aquecimento. Para a seção de resfriamento, a malha foi temperatura de resfriamento na 
saída do processo e a vazão da solução de propileno-glicol. Em ambos os casos, as 
temperaturas produto na entrada do processo foi utilizada para a configuração e atuação da 
estratégia IHHGIRUZDUG As temperaturas de entrada das utilidades, água de aquecimento e 
solução de propileno-glicol, foram mantidas constantes através da implementação do 
controlador adaptativo conforme sintonia de Aström & Hägglund , mostrado no Capítulo 
III. 
A seguir são especificados os tipos de controladores PID que foram 
configurados nesta etapa do trabalho, bem como o método de sintonia utilizando as 
configurações. 
a) Controle PID/Feedback 
Inicialmente, tentou-se configurar os controladores PID/IHHGEDFN pela 
metodologia da curva de reação do processo proposta por Cohen & Coon, com as 
constantes calculadas conforme sugestão de Ziegler-Nichols (Tabela 4), analogamente 
como foi realizado para o controle das temperaturas das utilidades, mostrada no Capítulo 
III. Porém, devido aos altos valores encontrados das constantes do ganho proporcional do 
controlador, o processo desestabilizava rapidamente, mesmo nas condições do regime 
permanente, pois uma pequena alteração na temperatura controlada, como 0,1 oC por 
exemplo, gerava atuações significativas na vazão do fluido secundário. Estes testes 
preliminares confirmaram os resultados das sintonias testadas no Capítulo III, que 
mostraram maiores oscilações, tanto da temperatura controlada como da variável 
manipulada, de controles configurados pelo método da curva de reação, indicando também 
que um maior tempo iria ser despendido para o ajuste dos parâmetros do controlador. 
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Assim sendo, optou-se em configurar os controladores PID IHHGEDFN através da 
metodologia  de Aström & Hägglund (1984), a qual consistiu em impor oscilações 
sustentadas ao sistema na variável manipulada (vazões das utilidades) e através do registro 
do comportamento da variável de controle, definir o ganho e períodos críticos do sistema, 
utilizando-os diretamente para o cálculo das constantes do controlador PID, Kc, τi e τd, 
conforme a Tabela 5 do capítulo de Revisão Bibliográfica Geral. O período de imposição 
das vazões e a amplitude das mesmas foram de 30 segundos, com intensidade de ±95 L/h 
para a água de aquecimento e de ±550 L/h para a solução refrigerante, correspondentes às 
variações das rotações das bombas de  ±7,5 e ±15 Hz, respectivamente. A definição destas 
condições foi baseada no trabalho de Silva (2003) e em testes preliminares realizados com 
o objetivo de obter uma oscilação sustentada mensurável na temperatura a ser controlada. 
Para maior facilidade e padronização da metodologia do parâmetro gráfico correspondente 
à amplitude da oscilação sustentada, “ I” , o mesmo foi obtido através do ajuste dos dados 
experimentais a uma função senoidal (Eq. V.1). Um programa para o ajuste destes 
parâmetros e cálculo das constantes do controlador PID foi codificado no software MatLab 
6.0 para agilizar o tratamento de dados. O período crítico pôde ser calculado pelo parâmetro 
P1 ajustado na mesma equação sendo que o tempo da imposição da mudança de vazão que 
foi 30 s. 
)P+Dt(PcosIT 21=∆  (V.1) 
onde:  
1
cr P
2P pi=  
∆T = variação da temperatura a ser controlada (oC) 
P1 e P2 = parâmetros da equação; 
Pcr = período crítico  (s); 
I = amplitude da oscilação sustentada (oC); 
Dt = variação de tempo (s). 
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b) Controle PID/Feedforward 
Para a sintonia do controlador com a estratégia IHHGIRUZDUG uma vez que as 
alterações da temperatura inicial do processo são distúrbios externos ao sistema, a sua 
configuração foi realizada através dos parâmetros ajustados a curvas de reação do processo 
obtida após perturbações da vazão do fluido secundário e da temperatura inicial, utilizando-
se o conceito da compensação dinâmica, descrito no item 5.3.3 da Revisão Bibliográfica 
Geral deste trabalho. A partir dos parâmetros da função de transferência do processo 
IHHGIRUZDUG,  equação (22), transcrita na equação (V.2), os parâmetros do controlador 
PID/IHHGIRUZDUG foram calculados, conforme a sugestão de Ziegler-Nichols (Tabela 4 do 
Capítulo de Revisão Bibliográfica Geral). 
( )
dfTs
df
ff
ff e1s
1sK)s(G −
+τ
+τ
−=  (V.2) 
 
As curvas de reação do processo utilizadas para a configuração do controle 
PID/IHHGIRUZDUG foram as curvas obtidas no Capítulo IV deste trabalho. Para a 
configuração do controle IHHGIRUZDUG da temperatura de pasteurização, na seção de 
aquecimento foram utilizadas as curvas de reação referentes à perturbação de 96,7 L/h na 
vazão da água de aquecimento (Figura IV.2) com  a perturbação de +10,1 oC na 
temperatura inicial do produto no processo (Figura IV.5). 
Para a configuração do controle IHHGIRUZDUG da temperatura de resfriamento, 
foram utilizadas as curvas de reação referentes à perturbação de 461 L/h na vazão da 
solução de propileno-glicol (Figura IV.13) com a perturbação de +8,3 oC na temperatura 
inicial do produto no processo (Figura IV.14). 
As escolhas destas curvas de reação foram baseadas em Coughanowr & Koppel 
(1978) que cita que, para a configuração de um controlador utilizando esta metodologia, as 
perturbações devem ser suficientemente pequenas para causar uma alteração mensurável na 
variável resposta e para assegurar a operação na faixa linear. 
&DStWXOR9±&RQWURODGRUHV&RQYHQFLRQDLVGR3URFHVVRGH3DVWHXUL]DomR
 177 
V.3.2.3. IMPLEMENTAÇÃO DOS CONTROLADORES 
Para a implementação destes controles nos blocos funcionais do programa de 
configuração SYSCOM, é necessária a inserção dos valores das constantes Kc, τi e τd para o 
controlador PID/IHHGEDFN e do ganho proporcional,  Kc-ff, para a sintonia IHHGIRUZDUG.  
A função do PID utilizada nos experimentos foi o tipo PID – ISA, contida no 
bloco de funções $GYDQFHG3,' do VRIWZDUHSYSCOM, mostrada na equação (V.3). Esta 
equação contempla inclusão de um termo adicional (α), fator geralmente encontrado nos 
controladores comerciais. Segundo Smar (2000), no SYSCOM, o valor adotado para este 
deste termo é 0,1. 
dFeedforwarBiase
s.1
s.
s.
11KOut
d
d
i
c ++



τα+
τ
+
τ
+=  (V.3) 
 
Onde: 
Kc, τi e τd são as constantes do controlador PID;  
Out = saída do controlador; 
e = erro do sistema; 
α =  termo de compensação; 
Bias = valor assumido pela saída quando não há alteração no sistema. 
Para o fechamento da malha de controle, o módulo de controle foi utilizado, no 
qual as variáveis de entrada e saída da malha são especificadas e conectadas. A Figura V.2 
mostra o esquema montado para cada malha de controle PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG 
construída para o processo de pasteurização HTST. 
Neste esquema, os AIs representam as entradas analógicas do controlador, isto 
é,  as temperaturas de pasteurização ou resfriamento, para o controle IHHGEDFN e a 
temperatura de entrada do processo para o controlador IHHGIRUZDUG. O parâmetro AO 
representa a saída analógica que é a rotação da bomba do fluido secundário. PV_SCALE e 
FF_SCALE são as escalas das entradas do controlador IHHGEDFN e IHHGIRUZDUG e 
OUT_SCALE, a escala da saída de ambos controladores. Para o funcionamento apenas do 
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controlador PID IHHGEDFN, bastou não inserir o valor do parâmetro de sintonia da estratégia 
IHHGIRUZDUG (Kc-ff) dado pelo parâmetro FF_VAL. 
O funcionamento do controlador se dá pela habilitação de seu modo de controle 
para o “ AUTO” , modo automático. No modo “ MANUAL” , o sistema funciona em malha 
aberta e a vazão do fluido pode ser imposta através do parâmetro “ AO” . 
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Figura V.2 – Esquema do controle PID/IHHGIRZDUGIHHGEDFN do SYSCOM 
V.3.2.4. AVALIAÇÃO DO DESEMPENHO DOS CONTROLADORES 
a) Avaliação dos controladores PID ajustados 
Para avaliar o desempenho dos controladores sintonizados diretamente com os 
valores das constantes, Kc, τi, τd e Kc-ff, calculadas através das metodologias citadas, 
primeiramente o processo foi mantido em regime permanente, com as condições de 
processo especificadas no capítulo II deste trabalho (Tabela II. 20) com o controlador no 
modo manual. Após a implementação das constantes, o controlador foi posicionado no 
modo automático para avaliação da atuação do controle em manter as condições do regime 
permanente. 
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O critério utilizado nesta etapa foi que, antes que aconteça qualquer perturbação 
no sistema, o controle bem sintonizado mantém as condições do regime permanente, com 
quase nenhuma oscilação, tanto nas temperaturas controladas como nos valores das 
variáveis manipuláveis do processo, que no caso são as vazões de trabalho. 
Assim a primeira avaliação da sintonia dos controladores foi deixar o processo 
em regime permanente, no modo automático por, no mínimo, 3 minutos, com os VHWSRLQWV
das temperaturas nos valores referentes desta estabilização. Este tempo de 3 minutos foi 
estipulado a de não prejudicar as bombas e variadores de freqüência no caso do sistema se 
tornar completamente instável, fato que acontecia com a sintonia da curva de 
reação.Teoricamente nestas condições, o processo deveria se manter constante com o 
controle no modo automático, porém foi verificado na prática que, quando as constantes do 
PID estão super dimensionadas, uma mínima alteração da temperatura controlada, 0,1 oC 
por exemplo, pode gerar atuações relevantes na variável manipulada e levar o sistema à 
desestabilização.  
 Nos casos em que as temperaturas controladas ou as vazões de trabalho 
apresentaram oscilações e desvios do regime permanente, a re-sintonia proposta no item (b) 
foi realizada, antes mesmos de impor perturbações ao sistema.  
b) Re-sintonia dos parâmetros do controlador PID 
A re-sintonia dos controladores aqui proposta baseou-se no comportamento das 
temperaturas controladas no regime permanente, com o controlador no modo automático. 
Objetivou-se obter as menores variações possíveis nas temperaturas e na vazão de trabalho. 
Para isto estipularam-se como objetivos oscilações menores que 0,1 oC e menores 2% da 
vazão do fluido secundário em regime permanente. Isto significa que para o controle da 
temperatura de pasteurização, a vazão de água deve oscilar dentro da faixa de 9,7 L/h, 
enquanto que a da solução refrigerante na faixa de 38,4 L/h. 
A mudança dos valores dos parâmetros do controlador Kc, τi, τd e Kc-ff foi 
realizada por alteração progressiva na direção conveniente, começando pela mudança do 
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ganho proporcional, seguido dos tempos integral e derivativo, se necessário. Este ajuste 
levou em consideração alguns princípios básicos como: o controlador proporcional está 
relacionado mais intrinsecamente ao tempo de subida; o controlador derivativo melhora o 
sobre-sinal máximo, enquanto que o controlador integral auxilia na  eliminação do erro do 
regime. 
c) Avaliação dos controladores re-sintonizados 
A avaliação do desempenho dos controladores re-sintonizados foi realizada 
através de perturbações na carga do sistema em malha fechada, efetuando a alteração da 
temperatura inicial do produto no processo, com a troca do tanque de alimentação do 
produto. Perturbações no VHWSRLQW das temperaturas controladas não foram testadas pelo 
fato do processo ser específico ao produto suco de laranja e ter o binômio 
tempo/temperatura, a vazão de produto e o comprimento do retardador, dimensionados para 
atender este binômio. 
As condições iniciais para as variáveis de processo foram as condições do 
regime permanente encontradas para satisfazer o binômio tempo/temperatura de 91 oC/40s, 
apresentadas no Capitulo II deste trabalho, Tabela II.20. 
Para cada controle e malha configurados, os ensaios de perturbação foram 
realizados em 3 etapas: 
¾(QVDLRVGHDYDOLDomRGRFRQWUROHGDWHPSHUDWXUDGHSDVWHXUL]DomR
Neste caso foram feitas perturbações de carga do sistema para testar a eficiência 
do controle da temperatura de pasteurização. Apenas a seção de aquecimento foi testada, 
através do desvio do produto pela válvula de três vias após a passagem pelo pasteurizador e 
antes do retorno ao regenerador.  
¾(QVDLRVGHDYDOLDomRGRFRQWUROHGDWHPSHUDWXUDGHUHVIULDPHQWR
Neste caso, as perturbações na carga foram impostas apenas para testar o 
controle da temperatura de resfriamento. A seção de aquecimento ficou desativada, sem o 
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fluxo da água de aquecimento, não promovendo troca térmica nas seções anteriores 
(aquecimento e regeneração). 
No caso das perturbações realizadas nas seções separadamente, o produto foi 
previamente aquecido até a temperatura do regime permanente de entrada na seção, 
conforme Tabela II.20,  através da circulação de água quente na camisa do tanque de 
alimentação.  
¾(QVDLRV GH DYDOLDomR GH DPERV FRQWURODGRUHV FRP DV  VHo}HV
LQWHUOLJDGDV
Neste caso os controles das temperaturas de pasteurização e de resfriamento 
foram avaliados simultaneamente. Com as três seções do processo HTST em 
funcionamento, as perturbações de carga do sistema foram impostas e os dois controladores 
atuaram simultaneamente.  
A Tabela V.1 mostra os ensaios de perturbações realizadas nas seções de 
aquecimento e de resfriamento separadamente e no processo integrado, com as três seções 
interligadas, para avaliação do controlador PID/IHHGEDFN 
Tabela V. 1 – Perturbações na carga para avaliação do controle das temperaturas nas seções de 
aquecimento, de resfriamento e no processo integrado com a estratégia PID/IHHGEDFN 
Amplitude da perturbação na 
carga (ºC) 
Seção de 
aquecimento 
Seção de 
resfriamento 
Processo HTST 
Perturbação positiva 9,6 6,5 8,1 
Perturbação negativa -9,2 -6,4 -7,9 
 
. A Tabela V.2 mostra os referentes ensaios para a avaliação do controlador 
PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG. 
 
&DStWXOR9±&RQWURODGRUHV&RQYHQFLRQDLVGR3URFHVVRGH3DVWHXUL]DomR
 182 
Tabela V. 2 –Perturbações na carga para avaliação do controle das temperaturas nas seções de 
aquecimento, de resfriamento no processo integrado com a estratégia PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG
Amplitude da perturbação na 
carga (ºC) 
Seção de 
aquecimento 
Seção de 
resfriamento 
Processo HTST 
Perturbação positiva 5,9 5,6 6,8 
Perturbação negativa -7,2 -8,7 -6,5 
 
O desempenho dos controladores foi testado por 13 minutos em cada ensaio (t∞), 
tempo este, suficiente para que todos os ensaios atingissem a estabilidade, dentro da faixa 
de 0,1 ºC. Foram avaliados o tempo e erro do sobre-sinal (ts, es) e o tempo de acomodação 
(tac) para o erro atingir a faixa de ±0,1 oC  além dos valores dos índices de erros: valor 
absoluto do erro (IAE), valor absoluto do erro ao quadrado (ISE) e valor do erro absoluto 
ponderado (ITAE). Foi objetivado um controle que mantivesse a temperatura do produto 
dentro da faixa de ±0,5 oC, valor máximo aceitável de variação da temperatura de 
pasteurização de leite, conforme a análise HACCP (Inppaz, 2003). Devido à dificuldade 
experimental de conseguir sempre a mesma amplitude de perturbação das temperaturas de 
entrada do processo, feitas pelo aquecimento do produto através de circulação de água 
quente na camisa do tanque de armazenamento, os índices de erros, erros de pico e de 
estabilização foram comparados de forma normalizada em relação à amplitude da 
perturbação, como mostra a equação V.3, onde IE representa os índices de erro; A,  a 
amplitude da perturbação na carga, especificadas nas tabelas V.1 e V.2, e IER, os mesmos 
índices normalizados. 
A
IEIER =  (V.4) 
 
9 5(68/7$'26(',6&866®(6
Os itens a seguir mostram os resultados obtidos das sintonias dos controladores 
PID/IHHGEDFN e PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG configurados com o objetivo de manter a 
temperatura de pasteurização e de resfriamento do produto dentro da faixa de ±0,5 oC. 
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9 6LQWRQLDGRV&RQWURODGRUHV
V.4.1.1. CONTROLADOR PID/FEEDBACK 
a) Sintonia da malha: temperatura de pasteurização/vazão de água quente 
A sintonia do controlador PID/IHHGEDFN através da metodologia de Aström & 
Hägglund (1984) consistiu em, após o regime permanente atingido nesta seção, impor 
oscilações na vazão da água de aquecimento de ±95 L/h em intervalos de 30 s. 
A Tabela V.3 mostra os resultados dos parâmetros configurados Kc, τi e τd 
através dos parâmetros gráficos obtidos do ajuste dos pontos experimentais à função 
senoidal, mostrada da Figura V.2. 
Tabela V.3 – Constantes ajustadas da função senoidal e parâmetros de sintonia do controlador 
PID/IHHGEDFN da temperatura de pasteurização 
Amplitude da oscilação sustentada (2I), ºC 0,66 
Período crítico - Pcr (s) 60 
Perturbação imposta, 2h, Hz (L/h) 15 (190 L/h) 
Ganho crítico, Kcr, (ºC/Hz) 28,94 
Ganho proporcional, Kc, (ºC/Hz) 17,4 
τi  (s) 30 
τd (s) 7,5 
 
A Figura V.3 mostra a oscilação sustentada apresentada pela temperatura de 
pasteurização, juntamente a oscilação imposta na vazão de trabalho. 
&DStWXOR9±&RQWURODGRUHV&RQYHQFLRQDLVGR3URFHVVRGH3DVWHXUL]DomR
 184 
0.0 0.5 1.0 1.5 2.0 2.5 3.0
-0.4
-0.2
0.0
0.2
0.4
  Ajuste da função senoidal
 Pontos experimentais
V
a
ria
çã
o
 
da
 
te
m
pe
ra
tu
ra
 
de
 
pa
st
e
u
riz
a
çã
o
 
(o C
)
Tempo (min)
0.0 0.5 1.0 1.5 2.0 2.5 3.0
-100
-50
0
50
100
V
a
z
ão
 
da
 
ág
u
a
 
de
 
a
qu
e
c
im
e
n
to
 
(L
/h
)
 
Figura V.3 - Oscilação sustentada da temperatura de pasteurização, na seção de aquecimento sob 
perturbações de ±95 L/h na vazão de água de aquecimento a cada 30 s. 
b) Sintonia da malha temperatura de resfriamento/vazão da solução de 
propileno-glicol 
A oscilação sustentada da temperatura de resfriamento foi obtida pela variação 
na vazão de solução de propileno-glicol com amplitude de ± 550L/h, a partir das condições 
do regime permanente, em intervalos de 30 s. 
A Figura V.4 mostra esta oscilação sustentada apresentada pela temperatura do 
produto na saída da seção de resfriamento, juntamente a oscilação imposta na vazão de 
trabalho do fluido refrigerante. 
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Figura V.4 – Oscilação sustentada da temperatura de resfriamento  
A Tabela V.4 mostra os resultados dos parâmetros de configuração do 
controlador PID/IHHGEDFN Kc, τi e τd para a malha temperatura de resfriamento/vazão de 
solução refrigerante, na seção de resfriamento, através dos parâmetros gráficos da Figura 
V.4. 
Tabela V.4 - Constantes ajustadas para o controlador PID/IHHGEDFN  da temperatura de resfriamento 
Amplitude da oscilação sustentada (2I), ºC 1,9 
Período crítico, Pcr (s) 60 
Perturbação imposta, 2h, Hz  (L/h) 30 (1100 L/h) 
Ganho crítico, Kcr, (ºC/Hz) 20,5 
Ganho proporcional, Kc, (ºC/Hz) 12,3 
τi  (s) 30 
τd (s) 7,5 
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V.4.1.2. CONTROLE PID/FEEDBACK/FEEDFORWARD 
a) Sintonia da malha: temperaturas de pasteurização e de entrada do produto 
no processo/vazão da água de aquecimento 
Para esta configuração foram utilizadas as curvas de reação da temperatura de 
pasteurização, obtidas após perturbações de +98,6 L/h na vazão da água de aquecimento e 
de  +10,1 oC  na temperatura inicial do produto no processo, apresentadas nas Figuras IV.2 
e IV.5 do Capítulo IV deste trabalho. A Tabela V.4 mostra o resultados dos parâmetros da 
função de transferência do processo IHHGIRUZDUG (Gff), os parâmetros do controlador 
PID/IHHGIRUZDUG calculados e os parâmetros do controlador PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG 
implementados no sistema. Como na configuração deste controlador no software 
configurador Syscom, utiliza-se apenas o valor do ganho do sistema IHHGIRUZDUG (Kc-ff), 
representado pelo FF_VAL da Figura V.2, os parâmetros do controlador  
PID/feedback/IHHGIRUZDUG implementados no sistema constarão das constantes Kc, τi e τd 
do controlador IHHGEDFN e do ganho proporcional Kc-ff da sintonia IHHGIRUZDUG. 
Tabela V.5 – Parâmetros de configuração do controlador PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG da temperatura 
de pasteurização 
Parâmetros da equação (V.2) 
Kff  1,5 
τdf (min) 3,83 
tdf (min) 1,05 
Parâmetros do Controlador PID/IHHGIRUZDUG 
Kc-ff 2,9 
τI-ff(min) 2,1 
τd-ff (min) 0,5 
Parâmetros do Controlador PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG implementados 
Kc 17,4 
τi(s) 15 
τd(s) 7,5 
Kc-ff 2,9 
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b) Sintonia da malha: temperaturas de resfriamento e de entrada do produto 
no processo/vazão da solução de propileno-glicol 
As curvas de reação da temperatura do produto na saída da seção de 
resfriamento, após as perturbações de 461,0 L/h na vazão da solução de propileno-glicol  e 
de +8,3 oC na temperatura inicial do produto no processo, mostradas nas Figuras IV.14 e 
IV.15 do capítulo IV, foram utilizadas para esta configuração.  
A Tabela V.6 mostra os resultados dos parâmetros da função de transferência 
do processo IHHGIRUZDUG (Gff) na seção de resfriamento, os parâmetros do controlador 
PID/IHHGIRUZDUG  e os parâmetros do controlador PID/feedback/IHHGIRUZDUG
implementados no sistema através do software Syscom. 
Tabela V.6 – Parâmetros de configuração do controlador PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG da temperatura 
de resfriamento 
Parâmetros da equação (V.2) 
Kff  1,6 
τdf (min) 2,91 
Tdf (min) 0,22 
Parâmetros do Controlador PID/IHHGIRUZDUG 
Kc-ff 10,0 
τi-ff(min) 26,9 
τd-ff (min) 6,7 
Parâmetros do Controlador PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG implementados 
Kc 12,3 
τi(s) 30  
τd(s) 7,5 
Kc-ff 10 
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9 $YDOLDomRGRGHVHPSHQKRGRVFRQWURODGRUHV
V.4.2.1. AVALIAÇÃO DOS CONTROLADORES PID AJUSTADOS 
As figuras subseqüentes mostram o comportamento do sistema a partir das 
condições iniciais, sem perturbação e com habilitação do controlador configurado com os 
parâmetros do PID calculados anteriormente. 
a) Controles PID/feedback 
¾&RQWUROHGDWHPSHUDWXUDGHSDVWHXUL]DomRVLQWRQL]DGRSHODPHWRGRORJLD
GH$VWU|P	+lJJOXQG
A Figura V.5 mostra o comportamento da temperatura de pasteurização em 
regime permanente, a partir das condições iniciais, sem perturbação e com habilitação do 
controlador PID/IHHGEDFNconfigurado com as constantes da Tabela V.3 durante 3 minutos. 
Apesar da temperatura de pasteurização ter-se mantido dentro da faixa de ±0,1 
oC, a variação apresentada na vazão de água de aquecimento (>10 L/h) não foi considerada 
satisfatória, pois como não houve nenhuma perturbação imposta ou externa ao sistema, a 
vazão deveria ter-se mantido praticamente constante. Assim sendo, a re-sintonia dos 
parâmetros deste controlador fez-se necessária, antes mesmo de testar sua eficiência perante 
perturbações no sistema. 
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Figura V. 5 – Comportamento da temperatura de pasteurização no regime permanente sob ação do 
controlador PID/IHHGEDFN sintonizado pelo método de Aström & Hägglund (1984). 
¾&RQWUROHGDWHPSHUDWXUDGHUHVIULDPHQWR
A Figura V.6 mostra o comportamento da temperatura do produto na saída da 
seção de resfriamento em regime permanente, a partir das condições iniciais, sem 
perturbação e com habilitação do controlador PID/IHHGEDFNconfigurado com as constantes 
da Tabela V.4 durante 3 minutos. 
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Figura V. 6 – Comportamento de temperatura de resfriamento no regime permanente sob ação do 
controlador PID/IHHGEDFN sintonizado pelo método de Aström & Hägglund (1984). 
A ação do controlador PID/IHHGEDFN no regime permanente, a partir das 
condições iniciais, se mostrou satisfatória, tanto no sentido das poucas oscilações 
apresentadas pela temperatura de resfriamento (<0,5 oC) como nas oscilações da vazão da 
solução refrigerante, em torno de ±10 L/h da vazão de processo de  1920 L/h. Assim sendo, 
este controlador não foi re-sintonizado. 
b) Controles PID/feedback/feedforward 
¾&RQWUROHGDWHPSHUDWXUDGHSDVWHXUL]DomR
A Figura V.7 mostra o comportamento da temperatura de pasteurização em 
regime permanente, a partir das condições iniciais, sem perturbação e com habilitação do 
controlador PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG configurado com as constantes da Tabela V.5 
durante 3 minutos. 
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Figura V. 7 – Comportamento de temperatura de pasteurização no regime permanente sob ação do 
controlador PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUGconfigurado com as constantes da Tabela V.5 
Neste desempenho, apesar das variações de vazão da água de aquecimento da 
temperatura terem sido menores comparados ao comportamento do controle anterior, os 
gráficos mostram uma certa tendência ao desvio das condições do regime permanente e por 
isso resolveu-se também fazer um ajuste fino do ganho do controle IHHGIRUZDUG. 
¾&RQWUROHGDWHPSHUDWXUDGHUHVIULDPHQWR
A Figura V.8 mostra o comportamento da temperatura de resfriamento em 
regime permanente, a partir das condições iniciais, sem perturbação e com habilitação do 
controlador PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG configurado com as constantes da Tabela V.6 
durante 3 minutos. 
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Figura V. 8 – Comportamento de temperatura de resfriamento no regime permanente sob ação do 
controlador PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUGconfigurado com as constantes da Tabela V.6. 
O controlador PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG  apresentou oscilações grandes, 
principalmente na vazão do fluido refrigerante, e portanto a re-sintonia foi aplicada para 
tentar melhorar as oscilações apresentadas.
V.4.2.2. RE-SINTONIA DOS PARÂMETROS DOS CONTROLADORES PID 
Após algumas tentativas no sentido de diminuir as oscilações tanto das 
temperaturas como das vazões do controlador habilitado em regime permanente, os 
parâmetros dos controladores PID foram re-sintonizados. No caso do controlador 
IHHGIRUZDUG, apenas o parâmetro do controlador proporcional foi re-ajustado (Kc-ff), que é o 
único parâmetro a ser inserido no bloco de configuração do controle IHHGIRUZDUG 
(FF_GAIN). 
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a) Controles PID/feedback 
¾&RQWUROHGDWHPSHUDWXUDGHSDVWHXUL]DomR
A Tabela V.7 mostra os valores dos parâmetros dos controladores da 
temperatura de pasteurização PID/IHHGEDFN (Kc, τi e τd) re-sintonizados, que causaram 
menores oscilações nas variáveis de processo. 
Tabela V.7 – Parâmetros de re-sintonia dos controladores PIDIHHGEDFN da temperatura de 
pasteurização 
 Sintonia anterior Re-sintonia 
Kc 17,4 9 
τi (s) 30 30 
τd (s) 7,5 7,5 
 
A Figura V.9 mostra o comportamento do controlador re-sintonizado no modo 
automático, através das variações da temperatura de pasteurização e da vazão da água de 
aquecimento. 
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Figura V.9 – Comportamento de temperatura de pasteurização no regime permanente sob ação do 
controlador re-sintonizado PID/IHHGEDFNcom as constantes da Tabela V.7 
Devido aos bons resultados mostrados pelo primeiro controle da temperatura de 
resfriamento testado, o mesmo não foi re-sintonizado. 
b) Controles PID/feedback/feedforward 
¾&RQWUROHGDWHPSHUDWXUDGHSDVWHXUL]DomR
A Tabela V.8 mostra os valores dos parâmetros dos controladores da 
temperatura de pasteurização PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG (Kc, τi e τd , Kc-ff) re-sintonizados. 
&DStWXOR9±&RQWURODGRUHV&RQYHQFLRQDLVGR3URFHVVRGH3DVWHXUL]DomR
 195 
Tabela V.8 – Re-sintonia dos controladores PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG da temperatura de 
pasteurização 
 Sintonía anterior Re-sintonía 
Kc 17,4 9 
τi (s) 30 30 
τd (s) 7,5 7,5 
Kc-ff 2,9 0,5 
 
A Figura V.10 mostra o comportamento deste controlador no modo automático, 
apresentando menores variações da temperatura de pasteurização e da vazão da água de 
aquecimento. O gráfico mostra significativa melhora nas oscilações tanto da temperatura de 
aquecimento como da vazão da água de aquecimento. 
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Figura V.10 –  Comportamento da temperatura de pasteurização no regime permanente sob ação do 
controlador re-sintonizado PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUGcom as constantes da Tabela V.8 
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¾&RQWUROHGDWHPSHUDWXUDGHUHVIULDPHQWR
A Tabela V.9 mostra os valores dos parâmetros do controlador  
PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG da temperatura de resfriamento, cujo valor do ganho 
proporcional do controlador IHHGIRUZDUG foi re-sintonizado. 
Tabela V.9 – Parâmetros de re-sintonia do controlador PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG da temperatura de 
resfriamento 
 Sintonía anterior Re-sintonía 
Kc 12,3 12,3 
τi (s) 30 30 
τd (s) 7,5 7,5 
Kcff 10 0,9 
 
A Figura V.11 mostra o comportamento do controlador re-sintonizado 
PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG no modo automático, em regime permanente. 
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Figura V.11 - Comportamento da temperatura de resfriamento no regime permanente sob ação do 
controlador re-sintonizado PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUGcom as constantes da Tabela V.9 
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Como pode ser observado através da Figura V.11,  a re-sintonia dos parâmetros 
deste controlador gerou oscilações de temperatura inferiores a 0,05 oC e variações da vazão 
na faixa de ±7 L/h, bem menores do que a sintonia inicial, mostrada na Figura V.8 que 
chegou a 0,1 oC e 45 L/h, respectivamente. 
V.4.2.3. AVALIAÇÃO DOS CONTROLADORES RE-SINTONIZADOS  
A avaliação do desempenho dos controladores já re-sintonizados foi realizada 
através de perturbações na carga do sistema em malha fechada pela da alteração da 
temperatura inicial do produto no processo, com as intensidades mostradas nas Tabelas  
V.1 e V.2.  A seguir são mostrados os comportamentos dos controladores perante as 
perturbações impostas para as seções de aquecimento e resfriamento, separadamente, e para 
o processo  de pasteurização HTST integrado. 
a) Controles PID/feedback 
A seguir são mostrados os gráficos referentes ao controle das temperaturas de 
pasteurização e de resfriamento, após perturbações na carga do sistema, realizado pela 
mudança de temperatura do produto no processo (Tp), juntamente com os comportamentos 
das variáveis: vazão e temperatura do fluido secundário.  
¾&RQWUROHGDWHPSHUDWXUDGHSDVWHXUL]DomRQDVHomRGHDTXHFLPHQWR
As Figuras V.12 e V.13 mostram a atuação do controlador PID/IHHGEDFN com 
apenas a seção de aquecimento em funcionamento, através do comportamento do erro da 
temperatura de pasteurização (T-Tsp) após perturbações na temperatura de entrada do 
produto no processo (Tp) de intensidades, mostradas na Tabela V.1, juntamente com a 
atuação do controle através das variações da vazão da água de aquecimento (Vaq). Como a 
temperatura da água de aquecimento (Taq) também oscila um pouco com as perturbações, 
seu comportamento também foi mostrado nos gráficos a seguir. 
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Figura V. 12 – Comportamento do controlador PID/IHHGEDFN na temperatura de pasteurização após 
perturbação positiva na carga do sistema (temperatura de entrada do produto, Tp) de +9,6 ºC,  na  
seção de aquecimento. 
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Figura V. 13 – Comportamento do controlador PID/IHHGEDFN na temperatura de pasteurização após 
perturbação negativa na carga do sistema (temperatura de entrada do produto, Tp) de –9,2 ºC, na   
seção de aquecimento. 
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A Tabela V.10 mostra os valores dos índices de erros normalizados (ISER, IAER 
e ITAER), bem como  tempo e erro do sobre sinal (ts, Es) e o tempo de acomodação (tac) da 
temperatura dentro da faixa de ± 0,1oC. 
Tabela V.10 - Índices de erros do controle PID/IHHGEDFN da temperatura de pasteurização com  
apenas a seção de aquecimento em operação 
Perturbação 
 
A 
(oC) 
ISER 
(oC2s/oC) 
IAER 
(ºC.s /ºC) 
ITAER 
(oC.s2/oC) 
ts 
(min) 
Es 
(oC/oC) 
tac 
(min) 
Positiva 9,6 0,06 6,09 24,93 2,20 0,3 3,85 
Negativa -9,2 0,08 5,77 19,96 2,75 -0,4 4,30 
 
Como o valor do erro de sobre-sinal foi de 0,3 e –0,4 oC respectivamente, o 
objetivo de manter a temperatura de pasteurização dentro da faixa de ±0,5 oC foi alcançado. 
O comportamento do erro e da vazão da água de aquecimento juntamente com os baixos 
valores dos índices de erros normalizados mostrou o bom desempenho do controlador. 
¾&RQWUROHGDWHPSHUDWXUDGHUHVIULDPHQWRQDVHomRGHUHVIULDPHQWR
As Figuras V.14 e V.15 mostram a atuação do controlador PID/IHHGEDFN da 
temperatura de resfriamento com a seção de aquecimento desativada, através do 
comportamento do erro da temperatura de resfriamento (T-Tsp) sob perturbações da 
temperatura de entrada do produto no processo (Tp) de intensidades mostradas na Tabela 
V.1, juntamente com a atuação do controle através das variações da vazão da solução de 
propilenop-glicol (Vpg) e com o comportamento da temperatura da solução refrigerante 
(Tpg). 
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Figura V. 14 – Comportamento do controlador PID/IHHGEDFN na temperatura de resfriamento após 
perturbação positiva na carga do sistema (temperatura de entrada do produto, Tp) de +6,5 ºC,  na 
seção de resfriamento 
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Figura V. 15 – Comportamento do controlador PID/IHHGEDFN na temperatura de resfriamento após 
perturbação negativa na carga do sistema (temperatura de entrada do produto, Tp) de –6,4 ºC, na  
seção de resfriamento 
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Na Tabela V.11 são apresentados os valores dos índices de erros normalizados 
(ISER, IAER e ITAER), o  tempo e erro do sobre sinal (ts, Es) e o tempo de acomodação (tac) 
da temperatura dentro da faixa de ±0,1 oC, para o controle da temperatura de resfriamento, 
com apenas a secção de resfriamento em funcionamento. 
Tabela V. 11 - Índices de erros do controle da temperatura de resfriamento– Seção de resfriamento 
Perturbação 
 
A 
(oC) 
ISER 
(oC2s/oC) 
IAER 
(ºC.s /ºC) 
ITAER 
(oC.s2/oC) 
ts 
(min) 
Es 
(oC/oC) 
tac 
(min) 
Positiva 6,5 0,17 15,97 85,70 2,60 -0,3 8,15 
Negativa -6,4 0,15 13,80 67,83 2,80 0,3 10,32 
 
Em ambas as perturbações, o sobre sinal ficou abaixo do valor de referência de 
±0,5 oC. A ausência de oscilações bruscas na vazão da solução refrigerante mostra que o 
controlador não tem tendência à desestabilização. 
¾&RQWUROHVGDV WHPSHUDWXUDVGHSDVWHXUL]DomRH UHVIULDPHQWR  SURFHVVR
LQWHJUDGR
Para confirmar a eficiência dos controles PID/IHHGEDFN das temperaturas de 
pasteurização e de resfriamento, ambos foram testados simultaneamente através de 
perturbações impostas no sistema HTST integrado, com as três seções do pasteurizador em 
operação. As Figuras V.16 e V.17 mostram o comportamento do controle da temperatura de 
pasteurização, enquanto as Figuras V.18 e V.19 mostram o comportamento do controle da 
temperatura de resfriamento sob perturbações de +8,1 e –7,9 oC na temperatura de entrada 
do produto no processo. 
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Figura V. 16 – Comportamento do controlador PID/IHHGEDFN na temperatura de pasteurização após 
perturbação positiva na carga do sistema (temperatura de entrada do produto, Tp) de +8,1 ºC, no 
sistema HTST integrado 
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Figura V. 17 – Comportamento do controlador PID/IHHGEDFN na temperatura de pasteurização após 
perturbação negativa na carga do sistema (temperatura de entrada do produto, Tp) de –7,9 ºC, no 
sistema HTST integrado 
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Figura V. 18 – Comportamento do controlador PID/IHHGEDFN na temperatura de resfriamento após 
perturbação positiva na carga do sistema (temperatura de entrada do produto, Tp) de +8,1 ºC, no 
sistema HTST integrado 
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Figura V. 19 – Comportamento do controlador PID/IHHGEDFN na temperatura de resfriamento após 
perturbação negativa na carga do sistema (temperatura de entrada do produto, Tp) de –7,9 ºC  no 
sistema HTST integrado. 
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Na Tabela V.12 são apresentados, para os controles das temperaturas de 
pasteurização e de resfriamento, com as três seções em operação, os valores dos índices de 
erros normalizados (ISER, IAER e ITAER), bem como tempo e erro do sobre sinal (ts, es) e o 
tempo de acomodação (tac) da temperatura dentro da faixa de ± 0,1 oC. Os valores em 
destaques (es) mostram o erro no instante de sobre-sinal, mostrando que em nenhum dos 
ensaios ele ultrapassou o valor de referência de 0,5 ºC. 
Tabela V. 12 - Índices de erros dos controladores PID/IHHGEDFNde cada seção do sistema integrado 
  Seção de aquecimento Seção de resfriamento 
  Pert (+) Pert (-) Pert (+) Pert (-) 
A (ºC) 8,1 -7,9 8,1 -7,9 
ISER (ºC2s/ºC) 0,004 0,05 0,28 0,10 
IAER (ºCs /ºC) 6,05 9,11 18,77 8,57 
ITAER (ºCs2/ºC) 32,94 35,65 88,21 27,43 
ts (min) 2,25 2,15 2,25 1,60 
es
 
(ºC)    
tac (min) 4,2 4,4 7,7 5,1 
 
Tanto as figuras do comportamento de atuação dos controladores como os 
parâmetros de avaliação dos controladores, mostrados na Tabela V.12, confirmaram a 
sintonia satisfatória dos controladores PID/IHHGEDFN das temperaturas de pasteurização e de 
resfriamento.  
b) Controles PID/feedback/feedforward 
¾&RQWUROHGDWHPSHUDWXUDGHSDVWHXUL]DomRQDVHomRGHDTXHFLPHQWR
Com apenas a seção de aquecimento em operação, as Figuras V.20 e V.21 
mostram o comportamento do controlador PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG configurado para 
manter a temperatura de pasteurização do produto (T-Tsp), após perturbações da 
temperatura inicial do produto (Tp), juntamente com o comportamento da variação da 
temperatura da água de aquecimento (∆Taq). 
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Figura V. 20 – Comportamento do controlador PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG na temperatura de 
pasteurização após perturbação positiva na carga do sistema (temperatura de entrada do produto, Tp) 
de +5,9 ºC, na seção de aquecimento. 
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Figura V. 21 – Comportamento do controlador PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG na temperatura de 
pasteurização após perturbação negativa na carga do sistema (temperatura de entrada do produto, 
Tp) de –7,2 ºC,  na seção de aquecimento. 
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Na Tabela V.13 são apresentados, para o controle PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG os 
valores dos índices de erros normalizados (ISER, IAER e ITAER), o  tempo e erro do sobre 
sinal (ts, Es) e o tempo de acomodação (tac) da temperatura dentro da faixa de ±0,1 oC, para 
o controle da temperatura de pasteurização, com apenas a secção de aquecimento em 
operação. 
Tabela V.13 - Índices de erros do controlador PID/IHHGEDNIHHGIRUZDUG da temperatura de 
pasteurização na seção de aquecimento 
Perturbação 
 
A 
(oC) 
ISER 
(oC2s/oC) 
IAER 
(ºC.s /ºC) 
ITAER 
(oC.s2/oC) 
ts 
(min) 
Es 
(oC/oC) 
tac 
(min) 
Positiva 5,9 0,05 17,64 81,90 3,50 0,5 7,1 
Negativa -7,2 0,03 27,36 116,22 2,20 -0,5 5,65 
 
A partir das figuras anteriores e dos parâmetros de avaliação, mostrados na 
Tabela V.13, conclui-se que o controlador PIDIHHGEDFNIHHGIRUZDUG configurado nesta 
seção apresentou satisfatório desempenho, no sentido de manter a temperatura de 
pasteurização dentro da faixa de 91±0,5 oC. 
¾&RQWUROHGDWHPSHUDWXUDGHUHVIULDPHQWRQDVHomRGHUHVIULDPHQWR
As Figuras V.22 e V.23 mostram o comportamento da variação da temperatura 
de resfriamento (T-Tsp) após perturbações na temperatura do produto na entrada do 
processo (Tp) e o comportamento da variação da temperatura da solução refrigerante (Tpg), 
com o controlador PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG atuando através da variação da vazão de 
propileno-glicol (VPg), com o processo operando individualmente sem a ativação da seção 
de aquecimento. 
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Figura V. 22 – Comportamento do controlador PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG na temperatura de 
resfriamento após perturbação positiva na carga do sistema (temperatura de entrada do produto, Tp) 
de +5,6 ºC, na seção de resfriamento. 
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Figura V. 23 – Comportamento do controlador PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG na temperatura de 
resfriamento após perturbação negativa na carga do sistema (temperatura de entrada do produto, Tp) 
de –8,7 ºC, na seção de resfriamento. 
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Na Tabela V.14 são apresentados, para o controle PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG os 
valores dos índices de erros normalizados (ISER, IAER e ITAER), o  tempo e erro do sobre 
sinal (ts, Es) e o tempo de acomodação (tac) da temperatura dentro da faixa de ±0,1 oC, para 
o controle da temperatura de resfriamento, sem a seção de aquecimento funcionando. 
Tabela V.14 - Índices de erros do controlador PIDIHHGEDFNIHHGIRUZDUG da temperatura de 
resfriamento na seção de  resfriamento 
Perturbação 
 
A 
(oC) 
ISER 
(oC2s/oC) 
IAER 
(ºC.s /ºC) 
ITAER 
(oC.s2/oC) 
ts 
(min) 
Es 
(oC/oC) 
tac 
(min) 
Positiva 5,6 0,19 18,21 104,77 3,00 0,3 6,9 
Negativa -8,7 0,22 14,53 63,39 2,40 -0,4 7,25 
 
Tanto as figuras como os índices da Tabela V.14 mostram a satisfatória atuação 
do controle configurado, principalmente por apresentarem valores de sobre sinal dentro da 
faixa de ±0,5 oC como pela pouca oscilação da temperatura controlada e da atuação da 
vazão do refrigerante. 
¾&RQWUROHVGDV WHPSHUDWXUDVGHSDVWHXUL]DomRH UHVIULDPHQWR  SURFHVVR
LQWHJUDGR
Nesta etapa, são mostrados nas Figuras de V.24 a V.27 a atuação dos controles 
PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG das temperaturas de pasteurização e de resfriamento atuando  
simultaneamente no processo HTST integrado no qual as três seções do pasteurizador 
foram ativadas. 
Os gráficos mostram os erros das temperaturas controladas (T-Tsp), a atuação 
dos controles através da variação das vazões da água de aquecimento e solução de 
propileno-glicol (Vaq e Vpg), a variação da perturbação aplicada (Tp) e o comportamento da 
variação da temperatura dos fluidos secundários (Taq e Tpg). 
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Figura V. 24 – Comportamento do controlador PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG na temperatura de 
pasteurização após perturbação positiva na carga do sistema (temperatura de entrada do produto Tp) 
de +7,1 ºC, no processo HTST integrado 
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Figura V. 25 – Comportamento do controlador PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG na temperatura de 
pasteurização após perturbação negativa na carga do sistema (temperatura de entrada do produto, 
Tp) de –6,6 ºC no processo HTST integrado 
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Figura V. 26 – Comportamento do controlador PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG na temperatura de 
resfriamento após perturbação positiva na carga do sistema (temperatura de entrada do produto, Tp) 
de +7,1ºC  no processo HTST integrado. 
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Figura V. 27 – Comportamento do controlador PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG na temperatura de 
resfriamento após perturbação negativa na carga do sistema (temperatura de entrada do produto, Tp) 
de –6,6 ºC, no processo HTST integrado 
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Na Tabela V.15 são apresentados, para os controladores 
PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG das temperaturas de pasteurização e de resfriamento, com todas 
as seções em operação,  os valores da amplitude da perturbação (A), os índices de erros 
normalizados (ISER, IAER e ITAER), bem como  tempo e erro do sobre sinal (ts, es) e o 
tempo de acomodação (tac) da temperatura dentro da faixa de ±0,1 oC. 
Tabela V. 15 - Índices de erros dos controladores PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG  de cada seção no  
processo HTST integrado 
  Seção de aquecimento Seção de resfriamento 
  Pert (+) Pert (-) Pert (+) Pert (-) 
A (ºC) 6,8 -6,5 6,8 -6,5 
ISE R (ºC2s/ºC) 0,08 0,06 0,07 0,14 
IAER (ºCs /ºC) 7,63 6,00 9,35 11,45 
ITAER (ºCs2/ºC) 31,68 23,44 49,51 67,23 
ts (min) 2,25 2,85 2,25 1,65 
es (ºC)    
tac (min) 5,85 6,15 6,2 4,8 
 
Tanto os gráficos como os valores mostrados na Tabela V.15 mostraram que os 
controladores PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG das temperaturas de pasteurização e de 
resfriamento atuaram satisfatoriamente, mantendo as temperaturas de processo dentro da 
tolerância objetivada, sem apresentar muitas oscilações das variáveis manipuladas dos 
controles. 
9 &21&/86®(6
Esta parte do trabalho consistiu em configurar, implementar e testar os 
controladores PID/IHHGEDFN e PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG para os controles das temperaturas 
de pasteurização e de resfriamento do processo HTST, atuando nas vazões dos fluidos 
térmicos. Através da análise de resultados, foi concluído que: 
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• Tanto a sintonia dos parâmetros do controlador PID/IHHGEDFN como 
PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG feitas pelas metodologias de Aström & Hägglund 
(1984) e pelas curvas de reação do processo, respectivamente, precisaram 
passar por um processo de re-sintonia, pois a atuação do controle apresentou 
flutuações significativas nas temperaturas controladas e nas variáveis 
manipuladas do sistema, relativas às condições de operação em regime 
permanente. Os parâmetros dos controladores PID, Kc, τi, τd e Kc-ff finais 
sintonizados para este controle foram, 9, 15 s, 7,5 s e 0,5 respectivamente. 
• Para o controle da temperatura de resfriamento, apenas o parâmetro da 
sintonia IHHGIRUZDUG foi re-sintonizado. Os parâmetros finais do controlador 
PID, Kc, τi, τd e Kcff sintonizados para este controle foram, 12,3, 15 s 7,5 s 0,9 
respectivamente. 
• Os controladores foram avaliados perante perturbações de carga do sistema, 
através da alteração da temperatura inicial do produto no processo. Os 
objetivos em manter o erro das temperaturas controladas com poucas 
variações e dentro da faixa de ±0,5 ºC, com a atuação dos controladores sem 
oscilações bruscas foram alcançados para os dois controladores sintonizados, 
tanto no funcionamento das seções de aquecimento e resfriamento 
independentes como do processo HTST integrado, com 3 seções 
simultaneamente.   
• Devido ao bom desempenho dos controladores, ambos poderiam ser aplicados 
no processo de pasteurização. 
• A não linearidade do processo identificada no capítulo IV, considerada de 
baixo grau para esta aplicação, não foi significativa no comportamento dos 
controladores testados, em qualquer que fosse a seção de operação. 
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Esta parte do trabalho consiste na implementação e configuração do controlador 
não convencional IX]]\ PID/IHHGEDFN para o controle das temperaturas de pasteurização e 
de resfriamento do processo de pasteurização HTST. Analogamente aos controles PID 
implementados, as vazões de água de aquecimento e de solução de propileno-glicol foram 
as variáveis manipuladas para o controle das temperaturas de pasteurização e de 
resfriamento, respectivamente.  A sintonia do controlador IX]]\ foi realizada pela 
metodologia proposta por Li (1997). As temperaturas de processo foram monitoradas após 
perturbações degrau impostas na carga do sistema, através de mudança da temperatura do 
produto na entrada do processo. Para a avaliação do desempenho do controlador, o 
comportamento das temperaturas controladas foi analisado após perturbações na carga do 
sistema nas seções de aquecimento e resfriamento separadamente e com as 3 seções 
operando simultaneamente. Objetivou-se um controle das temperaturas dentro da faixa de 
0,5 oC, limite recomendado pelo HACCP para pasteurização de leite, sem apresentação de 
oscilações bruscas nas variáveis manipuladas. Os resultados mostraram que os 
controladores IX]]\/PID/IHHGEDFN de ambas as seções se mostraram eficazes em manter as 
temperaturas dentro dos limites especificados. 
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Os controladores convencionais PID são os mais comumente aplicados, tanto 
para aplicações em processos HTST como em outros processos alimentícios. A pouca 
aplicação do controlador IX]]\ em processos aplicados na indústria alimentícia e a falta de 
sua comparação com os controladores convencionais geram dúvidas quanto a melhor opção 
dentre os controles no sentido de proporcionar um processo mais eficiente e um produto 
mais padronizado.   
Como o processo de pasteurização de sucos naturais visa à inativação 
enzimática e microbiológica do produto, o principal objetivo de um controle implementado 
neste processo é garantir que o binômio tempo/temperatura seja efetivado com sucesso. 
Além disso, a constância da temperatura de resfriamento do produto também é um 
parâmetro importante na hora do transporte e armazenamento do produto em câmaras frias.  
Assim sendo a implementação de controladores eficientes para manter as temperaturas de 
pasteurização e de resfriamento do processo HTST é imprescindível na obtenção de um 
produto dentro dos padrões microbiológicos, sensoriais e nutricionais. 
Dentre os trabalhos encontrados da aplicação do controle IX]]\ no processo 
HTST, destaca-se o trabalho de Shief et al. (1992) que aplicou a lógica IX]]\ em um 
processo HTST e comparou seu desempenho a um controle convencional PID/SISO. Neste 
trabalho foi concluído que, utilizando a temperatura da água de aquecimento variável 
monitorada, obteve-se a temperatura do produto dentro de uma variação de ±0,5 °C. A 
abertura da válvula do vapor foi a variável manipulada responsável em aquecer a água de 
aquecimento. Nesse teste, os autores citaram como desvantagem, a falta de monitoramento 
da temperatura do produto após o tubo de retenção. Assim aplicaram o controle IX]]\ em 
para controlar os dois parâmetros: as temperaturas do produto e da água quente. Neste 
processo, foram elaboradas 6 regras de inferência IX]]\ e os resultados obtidos mostraram-
se satisfatórios para alguns valores de VHWSRLQWVtestados. 
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Visando a aplicação do controle IX]]\, esta parte do trabalho constou da 
configuração, implementação e avaliação da eficiência dos controladores IX]]\PID, para a 
manutenção das temperaturas de resfriamento e de pasteurização HTST com binômio 
tempo/temperatura de 91 oC/40s, montado no Laboratório de Automação e Controle de 
Processos de Alimentos (LACPA).  
9,0$7(5,$/(0e72'26
9, 0DWHULDO
Os testes experimentais para a sintonia do controlador PID foram realizados na 
planta-piloto de pasteurização instalada no LACPA, situado na Faculdade de Engenharia de 
Alimentos da UNICAMP, Campinas – SP, descrita em detalhes no Capítulo II deste 
trabalho. O planejamento dos ensaios foi realizado, utilizando os mesmos sensores e 
atuadores dos controladores PID convencionais implementados no Capítulo V e 
apresentados na Figura V.1. 
Devido ao extensivo número de ensaios, água foi utilizada no lugar do produto. 
Os fluidos de aquecimento e resfriamento foram, respectivamente, água e solução de 
propileno-glicol a 25 %p/p. As vazões de trabalho foram de 150 L/h,  483 L/h e 1920 L/h 
para o produto, fluidos de aquecimento e resfriamento, respectivamente. 
Como material adicional dos apresentados no capítulo V, o módulo (WRROER[) 
IX]]\ do software Mat-lab 6.0 e o programa Table Curve 3D foram utilizados para 
configurar o controlador IX]]\/PID proposto neste capítulo. Estes recursos foram utilizados, 
devido ao fato do VRIWZDUH de configuração dos equipamentos ILHOGEXV, SYSCOM, não 
possuir o bloco de configuração do controlador IX]]\  Assim sua implementação foi 
realizada através de algumas adaptações, utilizando-se estes programas juntamente com 
recursos disponíveis dos softwares de configuração e supervisório AIMAX IRU:LQGRZV da 
planta piloto, que consta de um sistema híbrido de tecnologia )LHOGEXV)RXQGDWLRQ placas 
de entrada/saída e CLP da empresa SMAR
. 
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VI.3.2.1. SINTONIA DO CONTROLADOR FUZZY 
Inicialmente tentou-se sintonizar o controlador IX]]\ utilizando a mesma 
metodologia de Silva (2003),  fixando os universos de discurso das variáveis de entrada e 
saída e ajustando a sintonia pela mudança da abertura das funções de pertinência de entrada 
e saída. Após um extensivo número de ensaios, os resultados não se mostraram 
satisfatórios, apresentando na maioria deles, menor eficiência que a apresentada pelos 
controladores convencionais já testados. Além disso, constatou-se que a sensibilidade de 
todas as sintonias realizadas, perante alterações mínimas nas variáveis externas ao processo 
como as temperaturas das utilidades, afetava muito seu desempenho, levando o controle à 
desestabilização. 
Avaliando os dados já existentes em relação ao banco de conhecimento do 
processo e aos controles PID convencionais realizados com sucesso, optou-se em utilizar a 
sintonia de controles IX]]\
 
proposta por Li (1997), que tem como princípio básico encontrar 
os fatores de escala de entrada (Ke e Kd) e de saída (K0 e K1), calculados com base nos 
valores das constantes de um PID do processo bem sintonizado, conforme mostra a Figura 
13, transcrita a seguir, na Figura VI.1. 
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Figura VI.1  - Estrutura do controlador IX]]\PID proposto por Li (1997) 
Assim sendo, os controladores IX]]\/PID/IHHGEDFN das temperaturas de 
pasteurização e de resfriamento, cujas variáveis manipuladas foram, respectivamente, as 
vazões da água de aquecimento e da solução de propileno-glicol, foram sintonizados a 
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partir dos controles PID/IHHGEDFN convencionais descritos no Capítulo V deste trabalho. 
Detalhes sobre a metodologia desta sintonia são apresentados no Capítulo de Revisão 
Bibliográfica Geral deste trabalho, no item 6.3.1. 
Segundo a metodologia utilizada, as entradas e saídas do controlador são 
normalizadas dentro do intervalo unitário. Assim sendo, a Tabela VI.1 mostra  os valores 
normalizados das entradas: erro (e) e variação do erro (∆e) das temperaturas e das variáveis 
de saída: vazão (V) e variação da vazão (∆V) do fluido secundário. 
Tabela VI.1 – Relação entre os valores normalizados e sete variáveis lingüísticas do controle IX]]\
de Li(1997) para os valores e variações dos valores (∆) das variáveis de entrada e saída
Variável lingüística GN MN PN ZR PP MP GP 
Correspondência numérica normalizada -1 -0,66 -0,33 0 0,33 0,66 1 
 
As conversões das diferentes escalas reais de entrada e de saída (erro e ∆e, 
vazão e ∆V) normalizadas para da faixa de trabalho de [-1,1] apresentada na Tabela VI.1, 
são realizadas pelos fatores de escala de escala de entrada (Ke e Kd) e de saída (K0 e K1), 
calculados em função dos parâmetros do PID. 
a) Controle da temperatura de pasteurização 
A temperatura do produto após o tubo de retenção foi controlada através de 
alterações na vazão da água de aquecimento.  A partir da sintonia do controle PID/IHHGEDN 
convencional configurado para controlar esta temperatura, os valores dos fatores de escala 
propostos por Li (1997) foram calculados. Os parâmetros de sintonia do controle 
convencional Kc, τi e τd utilizados foram obtidos no Capítulo V e foram, respectivamente, 9 
oC/Hz, 30s e 7,5 s, tanto para os distúrbios de carga positivos como negativos. 
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b) Controle da temperatura de resfriamento 
Nesta estratégia, a temperatura do produto após a saída da seção de 
resfriamento foi controlada através de alterações na vazão da solução de propileno-glicol. 
Os parâmetros de sintonia do controle PID/IHHGEDFN convencional configurado no capítulo 
V, Kc, τi e τd, utilizados para o cálculo dos fatores de escala do controlador IX]]\ foram, 
respectivamente, 12,3 oC/Hz; 30 s e 7,5, tanto para os distúrbios de carga positivos como 
negativos. 
VI.3.2.2. IMPLEMENTAÇÃO DO CONTROLADOR 
Como o VRIWZDUH de configuração dos equipamentos ILHOGEXV utilizado na 
planta-piloto, Syscom, não possui blocos para a implementação da lógica de controle IX]]\, 
adaptações com os recursos disponíveis deste e do supervisório AIMAX IRU:LQGRZV  
foram feitas para tornar possível a realização de ensaios, utilizando a lógica não 
convencional proposta. Esta implementação constou das seguintes etapas: 
• Configuração dos parâmetros de entrada, saída, funções de pertinência, base 
de regras do controlador IX]]\ no programa Matlab 6.0; 
• Geração da superfície de resposta referente ao comportamento da saída do 
controlador em função das entradas, erro e variação do erro do sistema; 
• Ajuste dos pontos gerados pela superfície à melhor equação sugerida pelo 
software Table Curve 3D. 
• Inserção das equações ajustadas das variáveis de processo e dos valores dos 
fatores de escala do controlador IX]]\ no recurso de programação VFULSW 
disponível no sistema supervisório $LPD[IRU:LQGRZV. 
Os detalhes e avaliação das etapas desta implementação são mostrados na parte 
de resultados deste capítulo. 
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VI.3.2.3. AVALIAÇÃO DO DESEMPENHO DO CONTROLADOR FUZZY 
Primeiramente tentou-se seguir a mesma metodologia de avaliação da primeira 
sintonia aplicada aos controles convencionais, do capítulo V: avaliar a atuação do 
controlador no comportamento das temperaturas controladas em regime permanente um 
período, e, dependendo das oscilações das temperaturas controladas e variáveis 
manipuladas, re-sintonizar o controle. Porém, como as primeiras sintonias testadas 
realizadas apresentaram resultados satisfatórios em regime permanente o critério para uma 
re-sintonia foi o comportamento da variável controlada sob perturbações ao sistema. 
Tanto o controle IX]]\ da temperatura de pasteurização como da temperatura de 
resfriamento passaram por alguns ajustes nos fatores de escala até atingirem resultados 
satisfatórios nas variáveis controladas e manipuladas. O critério utilizado nesta etapa foi o 
mesmo utilizado no capítulo de configuração dos controladores convencionais, isto é: um 
sobre sinal dentro da faixa de ±0,5 oC nas temperaturas controladas e variações não bruscas 
na atuação do controle, referentes às vazões dos fluidos secundários. As alterações dos 
fatores de escala partiram da diminuição do fator de escala de entrada (Ke), no caso de 
grandes oscilações na temperatura controlada, partindo-se em seguida, para alterações no 
fator de escala de saída (K0), se necessário. Como os fatores Kd e K1 são função de Ke e K0, 
os mesmos foram re-calculados a cada alteração dos mesmos. 
O item de resultados, respectivo às sintonias, mostra o comportamento das 
temperaturas controladas após perturbações na carga do sistema com a melhor sintonia 
encontrada para os fatores de escala. As condições iniciais para as variáveis de processo 
foram as condições do regime permanente encontradas para satisfazer o binômio 
tempo/temperatura de 91oC/40s, apresentadas no Capitulo II deste trabalho, Tabela II.20. 
Analogamente ao Capítulo V, para cada controle configurado os ensaios de 
perturbação foram realizados em 3 etapas: 
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¾(QVDLRVGHDYDOLDomRGRFRQWUROHGDWHPSHUDWXUDGHSDVWHXUL]DomR
Perturbações de carga do sistema foram realizadas para testar a eficiência do 
controle da temperatura de pasteurização com apenas a seção de aquecimento operando, 
através do desvio do produto pela válvula três de vias após a passagem pelo pasteurizador e 
antes do retorno ao regenerador.  
¾(QVDLRVGHDYDOLDomRGRFRQWUROHGDWHPSHUDWXUDGHUHVIULDPHQWR
Neste caso, a seção de aquecimento ficou desativada, sem o fluxo da água de 
aquecimento e as perturbações na carga foram impostas apenas para testar o controle da 
temperatura de resfriamento. 
No caso das perturbações realizadas nas seções separadamente, o produto foi 
aquecido até a temperatura de entrada da seção (Tabela II.20) através da circulação de água 
quente na camisa do tanque de alimentação.  
¾(QVDLRVGHDYDOLDomRGHDPERVFRQWURODGRUHVQRSURFHVVRLQWHJUDGR
Neste caso, tanto o controle IX]]\PIDda temperatura de pasteurização como o 
de resfriamento foi avaliado simultaneamente. Com as três seções do processo HTST em 
funcionamento, as perturbações de carga do sistema foram impostas, os dois controladores 
atuaram simultaneamente.  
A Tabela VI.2 mostra os ensaios de perturbações realizadas nas seções de 
aquecimento e de resfriamento separadamente e no processo operando com as três seções 
(processo HTST) para avaliação do controlador IX]]\/PID. 
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Tabela VI.2– Perturbações na carga do sistema (temperatura de entrada do produto) para avaliação 
do controle IX]]\/PID das temperaturas de pasteurização e de resfriamento, separadamente em cada 
seção, e no processo HTST integrado. 
Amplitude da perturbação na 
carga (ºC) 
Seção de 
aquecimento 
Seção de 
resfriamento 
Processo HTST 
Perturbação positiva 6,1 5,5 8,5 
Perturbação negativa -6,6 -7,6 -7,4 
 
Analogamente ao realizado no capítulo V, o desempenho dos controladores foi 
testado por 13 minutos em cada ensaio (t∞). Foram avaliados o tempo e erro do sobre-sinal 
(ts, es) e o tempo de acomodação para o erro atingir a faixa de ±0,1 oC  (tac) além dos 
valores dos índices de erros: valor absoluto do erro (IAE), valor absoluto do erro ao 
quadrado (ISE) e valor do erro absoluto ponderado (ITAE) objetivando manter a 
temperatura do produto dentro da faixa de ±0,5 oC, conforme Inppaz (2003). Neste caso os 
índices de erros também foram comparados de forma normalizada em relação à amplitude 
da perturbação, como mostra a equação V.1, devido à dificuldade experimental de 
conseguir sempre a mesma amplitude de perturbação das temperaturas de entrada do 
processo, feitas pelo aquecimento do produto através de circulação de água quente na 
camisa do tanque de armazenamento. 
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Os itens a seguir mostram os resultados obtidos da implementação e das 
sintonias dos controladores  IX]]\/PID configurados com o objetivo de manter a 
temperatura de pasteurização e de resfriamento do produto dentro da faixa de ±0,5 oC. 
9, ,PSOHPHQWDomRGRVFRQWURODGRUHVfuzzy
Para configurar a estratégia IX]]\, foi utilizado o bloco (WRROER[) de 
configuração IX]]\do VRIWZDUH matemático MATLAB 6.0, o qual possui interface amigável 
e de simples utilização. Neste bloco, foram configuradas as entradas e saídas do sistema 
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normalizadas na faixa unitária, as funções de pertinência triangulares com cardinalidade 7 e 
todas as regras de inferência do controlador. A inferência IX]]\ utilizada foi a de Mandami 
com operador PLQ de agregação para combinação dos números IX]]\ de entrada, 
correspondente ao conectivo booleano H, e o operador de composição PD[, correspondendo 
ao conectivo RX. O método de GHIX]]LILFDomR utilizado foi o centróide de massa, 
extensivamente utilizado em outras aplicações IX]]\. A Figura VI.2 mostra o esquema das 
entradas e saída configuradas no blocoIX]]\ do Matlab.  
 
Figura VI. 2 – Tela de configuração do controle IX]]\ no WRROER[IX]]\ do software Matlab 6.0 
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Figura VI. 3 – Funções de pertinência normalizadas do controlador IX]]\
Esta configuração foi aplicada para as duas saídas (vazão e variação da vazão) 
de cada controlador configurado (temperaturas de pasteurização e de resfriamento).  A 
Figura V.I.3 mostra o formato das funções de pertinência configuradas no Matlab e 
normalizadas dentro da faixa unitária, através da representação da variação do erro de 
entrada 
A base de regras possui um total de 49 regras, correspondentes a todas as 
combinações apresentadas nas Tabela 6 e 7 do capítulo de Revisão Bibliográfica Geral. A 
operação da configuração no Matlab é mostrada na Figura VI.4. A base de regras do 
controle da temperatura de pasteurização foi configurada em ordem inversa (Tabela 6), 
enquanto que a do controle de temperatura de resfriamento, em ordem direta (Tabela 7).  
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Figura VI.4 – Tela de configuração da base de regras da configuração IX]]\ em ordem inversa, feita 
no WRROER[IX]]\do Matlab 6.0 
Após todas as configurações necessárias, as superfícies de respostas das ações 
de comando normalizadas, já atribuídas pelo cálculo da varredura das variáveis de entrada, 
considerando as funções de pertinência e base de regras de ambos os controladores, 
puderam ser visualizadas através do comando “ view-surface” . As superfícies da saída de 
cada controlador são mostradas nas Figuras VI.5 e VI.6. 
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Figura VI.5 – Superfície de resposta da saída normalizada para o controle da temperatura de 
pasteurização 
 
Figura VI.6 – Superfície de resposta da saída normalizada para o controle da temperatura de 
resfriamento 
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Os bancos de dados das entradas (erro e ∆erro) e da saída para ambos os 
controladores, das temperaturas de pasteurização e de resfriamento foram ajustados pelo 
software Table Curve 3D pela melhor função (no 310) para a predição destes dados, gerados 
pela superfície mostrada na equação (VI.1). 
23322 ei.e.eh.g.eef.e.ee.d.eec.b.easaida ∆+∆++∆+∆++∆++=  (VI.1) 
onde: 
e = entrada de erro; 
∆e = variação do erro; 
Saída = vazão ou variação da vazão do fluido secundário; 
a, b, c, d, e, f, g, h, i = coeficientes da equação. 
Os valores de entrada (e, ∆e) que foram mostrados esquematicamente na Figura 
VI.1, representam os valores normalizados, antes da correção realizada pelos fatores de 
escala de entrada Ke e Kd. 
Para a saída do controle da temperatura de pasteurização, a Tabela VI.3 mostra 
os coeficientes de regressão da equação ajustada (VI.1) no programa Table Curve 3D, o 
erro padrão e o valor de t (teste t) e o valor de p (probabilidade) de cada parâmetro. A 
Tabela VI.4 mostra a análise de variância dos resultados (ANOVA), o coeficiente de 
correlação do ajuste R2 e a relação entre F calculado (Fcalc) e F tabelado (Ftab).  
Através da Tabela VI.3 observa-se que o erro estimado para cada parâmetro da 
equação é baixo, apresentando portanto, valores elevados do teste t. Apesar do resultado da 
probabilidade mostrar que os  parâmetros a, d, e, f  poderiam ser excluídos do modelo, pois 
são maiores que 0,05, os mesmos foram mantidos para obter-se a melhor precisão possível 
do modelo proposto. 
A análise ANOVA, mostrada na Tabela VI.4, mostrou que o modelo proposto é 
preditivo pois apresenta um baixo erro, altos valores do coeficiente de correlação (R2) da 
relação de Fcalc/Ftab, ficando muito superior ao valor de referência recomendado por Barros 
Neto et al. (1996), superior a 10 vezes. 
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Tabela VI. 3 -  Valores dos parâmetros ajustados da equação das saídas do controle da temperatura 
de pasteurização 
Parâmetros Value Erro padrão t %)95(p  
 a    -0,00376428 0,004732158 -0,79546765 0,42722* 
 b     -0,91250582 0,011331494 -80,5282918 0,00000 
 c     -0,90476328 0,011331494 -79,8450156 0,00000 
 d    0,004701345 0,007437933 0,632076811 0,52801* 
 e    0,003734554 0,007437933 0,50209562 0,61611* 
 f    -0,00361777 0,006607904 -0,54749114 0,58461* 
 g   0,0986127 0,013971812 7,05797496 0,00000 
 h   0,08731428 0,013971812 6,249316801 0,00000 
 i    0,437282176 0,01205095 36,28611643 0,00000 
 j    0,434191953 0,01205095 36,02968664 0,00000 
 
Tabela VI.4  - Coeficientes de correlação do ajuste da equação das saídas do controle da 
temperatura de pasteurização 
  Soma dos 
quadrados 
Graus de 
liberdade 
Média 
quadrática 
Fcalc Ftab (0,05;9;215) Fcalc/Ftab 
Regressão 82,955 9 9,217 6464,95 1,923 3360,83 
Erro 0,307 215 0,00143    
Total    83,261 224   R2 =  0,996 
 
Para a saída do controle da temperatura de resfriamento, os coeficientes de 
regressão da equação ajustada (VI.1), o erro padrão, o valor de “ t”  e o valor de “ p”   de cada 
parâmetro são mostrados na Tabela VI.5. A Tabela VI.6 mostra a análise de variância dos 
resultados (ANOVA), o coeficiente de correlação do ajuste R2 e a relação entre F calculado  
e F tabelado (Fcalc/Ftab).  
Através da Tabela VI.5 observa-se que o erro estimado para cada parâmetro da 
equação é baixo, apresentando valores do teste t altos. Apesar dos parâmetros “ a” , e “ e”  
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poderem ser excluídos do modelo os mesmos também foram mantidos para obter-se a 
melhor precisão possível do modelo proposto. 
A análise da ANOVA mostrou que o modelo proposto é preditivo através do 
baixo de erro, altos valores do coeficiente de correlação (R2) da relação de Fcalc/Ftab, 
superior a 10 vezes. 
Tabela VI.5  - Ajuste da equação das saídas do controle da temperatura de resfriamento 
Parâmetro Valor Erro padrão t %)95(p  
a -0,03062673 0,01830156 -1,67344907 0,09568* 
b 0,995350646 0,043614473 22,82156741 0,00000 
c 0,972168017 0,043752043 22,2199458 0,00000 
d 0,062437347 0,028639447 0,180117077 0,03032 
e 0,048573873 0,028751271 0,689451345 0,09257* 
f 0,073277706 0,025210956 0,906581807 0,00403 
g -0,1975026 0,053839669 -3,66834715 0,00031 
h -0,1458666 0,054104538 -2,69601419 0,00757 
i -0,56028773 0,045996671 -12,1810496 0,00000 
j -0,58478628 0,045709875 -12,7934343 0,00000 
 
Tabela VI. 6 - Coeficientes de correlação do ajuste da equação das saídas do controle da 
temperatura de resfriamento 
 Soma dos 
quadrados 
Graus de 
liberdade 
Média 
quadrática 
Fcalc Ftab (0,05;9;217) Fcalc/Ftab 
Regressão    79,707 9 8,856 409,43 1,92 212,89 
Erro    4,694 217 0,022    
Total     84,401 226   R2 = 0,945  
 
Uma vez ajustados os parâmetros da equação, as mesmas foram inseridas no 
supervisório AIMAX IRUZLQGRZV, no recurso de programação VFULSW e utilizando os dados 
das temperaturas em tempo real do processo, os valores das saídas PI e PD foram 
calculados e somados, gerando assim o controle das temperaturas de processo. 
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Analogamente ao funcionamento dos controladores convencionais implementados, criou-se 
um botão para colocar o controle IX]]\ no modo automático ou manual.  
O Anexo III mostra as listagens dos programas inseridos no recurso VFULSW do 
supervisório do sistema, os quais habilitam o funcionamento dos controladores IX]]\ das 
temperaturas de pasteurização e de resfriamento configurados. Os cálculos realizados nesse 
VFULSW seguem a seguinte lógica, acompanhando a estrutura do controlador proposto por Li 
(1997), apresentado na Figura (VI.1): 
• Leitura das temperatura e cálculo dos valores de entrada em suas escalas reais: 
erro da temperatura (e), e variação do erro da temperatura (∆e): 1ii TTe −−= ; 
( ) t/TTe 1ii −−=∆ ; sendo t o tempo de amostragem Ti e Ti-1 as temperaturas 
no instantes (i) e (i-1). 
• Transformação dos dados de entrada em escalas reais (e, ∆e) para valores 
normalizados (E, E ) através da multiplicação pelos fatores de escala de 
entrada Kd e Ke, sendo: e*KE e=   e  e*KE d ∆=  
• Cálculo da saída (fz) conforme as inferências realizadas pela base de regras 
IX]]\, utilizando os valores de entrada normalizados (E, E ) 
•  Conversão do valor de saída (fz) da base de regras para valores de atuação 
dos controladores IX]]\PI (fzPI)e PD (fzPD) do controlador através dos fatores 
de escala de saída (K0) e (K1), sendo: 1PD K*fzfz =  e 0PI K*fztfz ∑=  
• Somatório dos valores posicional e incremental, originando a saída final do 
controlador fuzzy (fzPID), sendo PDPIPID fzfzfz +=  
O intervalo de amostragem utilizado neste caso foi de 5 s, baseado nas 
limitações de atualização dos dados do próprio supervisório. 
Ressalta-se que, neste caso, a implementação do controlador IX]]\ no 
supervisório seguiu a metodologia de Li (1997), e, portanto teve as entradas e saídas do 
controlador normalizadas. Porém, o procedimento de adotar as funções ajustadas conforme 
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a equação polinomial (VI.1), pode ser aplicado também quando se quer implementar um 
controlador IX]]\ contendo funções não normalizadas ou desigualmente espaçadas. Este 
fato é afirmado baseado nos ensaios preliminares do controlador IX]]\, que, assim como no 
trabalho de Silva (2003), tentou-se utilizar as funções com valores de entrada e saída reais, 
alterando-se a abertura das funções de pertinência.  
Como desvantagem deste método, os testes preliminares utilizando a 
implementação destas rotinas para o cálculo das saídas dos controladores IX]]\mostraram 
que o supervisório ficou com o tempo de processamento prejudicado, devido ao maior 
número de cálculos a serem realizados. Assim sendo, nestes ensaios, optou-se desativar os 
outros VFULSWV que funcionavam simultaneamente a estes. Desta maneira, nestes ensaios, nos 
controladores das temperaturas das utilidades (capítulo III), os valores das constantes 
proporcionais (Kc) dos controles das temperaturas das utilidades, água de aquecimento e 
solução de propileno-glicol, não foram mais em função da vazão de trabalho, conforme a 
equação (III.4). Os valores destas constantes foram fixados, calculados em relação à vazão 
de trabalho dos fluidos no regime permanente (483 L/h para água de aquecimento e 1920 
L/h para a solução refrigerante), sendo portanto, 21,6 ºC/% e 64 ºC/%, respectivamente. 
9, 6LQWRQLDGRV&RQWURODGRUHVFuzzy3,'
VI.4.2.1. CONTROLE NA TEMPERATURA DE AQUECIMENTO 
A sintonia do controlador PID/IX]]\ conforme a metodologia de  Li (1997) 
consistiu no cálculo dos fatores de escala de entrada e saída do sistema. Os seus valores 
iniciais foram calculados com os parâmetros do controlador convencional PID/IHHGEDFN
Após algumas tentativas no sentido de diminuir as oscilações, tanto das temperaturas como 
das vazões do controlador, sob perturbações na carga, os fatores de escala foram re-
sintonizados. A Tabela VI.7 mostra os valores dos parâmetros dos controladores da 
temperatura de pasteurização PID/IHHGEDFN (Kc, τi e τd) utilizados para o cálculo dos 
iniciais valores dos fatores de escala (Ke, Kd, K0 e K1) e os mesmos após a re-sintonia. 
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Tabela VI. 7 – Fatores de escala do controle IX]]\da temperatura de pasteurização 
Parâmetros do Controle Convencional 
PID/feedback 
Fatores de escala do controle PID/IX]]\da 
temperatura de pasteurização 
Kc 9  Iniciais Re-sintonizados 
τI 30 Ke 1 0,3 
τd 7,5 Kd 15 4,5 
  K0 0,3 0,35 
  K1 7,5 5,25 
VI.4.2.2. CONTROLE
 
DA TEMPERATURA DE RESFRIAMENTO 
Analogamente ao controle da temperatura de pasteurização, os fatores de escala 
do controle da temperatura de resfriamento foram calculados, conforme a metodologia Li 
(1997), com os parâmetros do controlador equivalente convencional PID/IHHGEDFN A 
Tabela VI.8  mostra os valores dos parâmetros do controlador  PID/IHHGEDFN utilizados para 
a sintonia inicial e dos fatores de escala e seus valores re-sintonizados, após alguns ensaios. 
Tabela VI. 8 – Fatores de escala do controle IX]]\da temperatura de resfriamento 
Parâmetros do Controle 
Convencional PID/feedback 
Fatores de escala do controle PID/IX]]\ da temperatura 
de resfriamento 
Kc 12,3  Iniciais Re-sintonizados 
τI 30 Ke 1 0,2 
τd 7,5 Kd 15 3 
  K0 0,41 0,41 
  K1 6,15 6,15 
9, $YDOLDomRGRGHVHPSHQKRGRVFRQWURODGRUHVfuzzy3,'
A avaliação do desempenho dos controladores já re-sintonizados foi realizada 
através de perturbações na carga do sistema em malha fechada pela alteração da 
temperatura inicial do produto no processo, com as intensidades mostradas na Tabela VI.2. 
A seguir são mostrados os comportamentos dos controladores das temperaturas de 
pasteurização e de resfriamento sob as perturbações impostas para as seções de 
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aquecimento e resfriamento separadamente e para o processo HTST integrado bem como os 
comportamentos das variáveis manipuladas e das temperaturas dos fluidos secundários. 
VI.4.3.1. CONTROLE DA TEMPERATURA DE PASTEURIZAÇÃO 
a) Controle da temperatura de pasteurização na seção de aquecimento 
As Figuras VI.7 e VI.8 mostram a atuação do controlador IX]]\PID com 
apenas a seção de aquecimento em operação, através do comportamento do erro da 
temperatura de pasteurização (T-Tsp) sob perturbações na temperatura de entrada do 
produto no processo (Tp) de intensidades mostradas na Tabela VI.2, juntamente com a 
atuação do controle através das variações da vazão ( aqV ) e o comportamento da 
temperatura da água de aquecimento (Taq). 
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13
-0.4
-0.2
0.0
0.2
0.4
∆
V
 
(L
/h
)
E
rr
o
 
=
T
-
T s
p 
(o C
)
Tempo(min)
-150
-120
-90
-60
-30
0
 VAq
0
2
4
6
8
10
 
 
∆
T 
(o C
)
 
∆
T 
(o C
) TP
-0.6
-0.3
0.0
0.3
0.6
 TAq
 
 
Figura VI.7 – Comportamento do controlador IX]]\PID na temperatura de pasteurização após 
perturbação positiva na carga do sistema (Tp) de +6,1 ºC  – seção de aquecimento 
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Figura VI.8– Comportamento do controlador IX]]\PID na temperatura de pasteurização após 
perturbação negativa na carga do sistema (Tp) de –6,6 ºC – seção de aquecimento 
A Tabela VI.9 mostra os valores dos índices de erros normalizados (ISER, IAER 
e ITAER), bem como  tempo e erro do sobre sinal (ts, Es) e o tempo de acomodação (tac) da 
temperatura dentro da faixa de ±0,1 oC, calculados em 13 minutos de processo. 
Tabela VI.9 - Índices de erros do controlador IX]]\/PIDda temperatura de pasteurização – Seção de 
aquecimento 
Perturbação 
na carga 
A          
(ºC) 
ISER 
(ºC2s/ºC)
 
IAER    (ºC.s 
/ºC)
 
ITAER 
(ºC.s2/ºC)
 
ts            
(min) Es    (ºC/ºC) tac         (min) 
Positiva 6,1 0,37 21,77 120,64 3 0,5 8,3 
Negativa -6,6 -0,27 15,74 66,83 2,6 -0,5 5,3 
 
Apesar da vazão da água de aquecimento ter apresentado uma oscilação 
constante após a perturbação positiva e a temperatura da água de aquecimento ter 
apresentado uma queda considerável na perturbação negativa, o controlador sintonizado 
conseguiu manter a temperatura de pasteurização dentro da faixa de referência de ±0,5 oC. 
&DStWXOR9,±&RQWUROH)X]]\GRSURFHVVRGHSDVWHXUL]DomR
 236 
b) Controle da temperatura de resfriamento na seção de resfriamento 
As Figuras VI.9 e VI.10 mostram a atuação do controlador IX]]\PID da 
temperatura de resfriamento com a seção de aquecimento desativada, através do 
comportamento do erro da temperatura de resfriamento (T-Tsp) sob perturbações na 
temperatura de entrada do produto no processo (Tp) com as intensidades mostradas na 
Tabela VI.2. Também são apresentadas a atuação do controle através das variações da 
vazão da solução de propileno-glicol ( pgV ) e com o comportamento da temperatura da 
solução refrigerante (Tpg). 
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Figura VI.9 – Comportamento do controlador IX]]\PID na temperatura de resfriamento após 
perturbação positiva na carga do sistema (Tp) de +5,5 ºC  – seção de resfriamento 
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Figura VI.10 – Comportamento do controlador IX]]\PID na temperatura de resfriamento após 
perturbação negativa na carga do sistema (Tp) de –7,6 ºC – seção de resfriamento 
 
Na Tabela VI.10 são apresentados os valores dos índices de erros normalizados 
(ISER, IAER e ITAER), o  tempo e erro do sobre sinal (ts, Es) e o tempo de acomodação (tac) 
da temperatura dentro da faixa de ±0,1oC, para o controle da temperatura de resfriamento, 
com apenas a secção de resfriamento em funcionamento. 
Tabela VI.10 - Índices de erros do controle da temperatura de resfriamento– Seção de resfriamento 
Perturbação 
da carga 
A          
(ºC) 
ISER 
(ºC2s/ºC)
 
IAER    (ºC.s 
/ºC)
 
ITAER 
(ºC.s2/ºC)
 
ts            
(min) Es    (ºC/ºC) tac         (min) 
Positiva 5,5 0,09 10,52 51,23 1,77 0,3 3,8 
Negativa -7,4 0,09 7,30 19,05 1,05 -0,3 3,3 
 
Apesar da oscilação apresentada pela variação da vazão da solução de 
propileno-glicol na perturbação positiva, para  ambas as perturbações, o sobre sinal ficou 
abaixo do valor de referência de ±0,5 oC.   
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c) Controles das temperaturas de pasteurização e resfriamento - processo 
HTST 
Para confirmar a eficiência dos controles IX]]\PID das temperaturas de 
pasteurização e de resfriamento, ambos foram testados simultaneamente através de 
perturbações impostas no sistema HTST, com as três seções do pasteurizador em 
funcionamento. As Figuras VI.11 e VI.12 mostram o comportamento do controle da 
temperatura de pasteurização, enquanto as Figuras V.13 e V.14 mostram o comportamento 
do controle da temperatura de resfriamento, sob perturbações de +8,5 e –7,4 oC na 
temperatura do produto na entrada do processo, respectivamente. 
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Figura VI.11 – Comportamento do controlador IX]]\PID a temperatura de pasteurização após 
perturbação positiva na carga do sistema (Tp) de +8,5 ºC – processo integrado HTST 
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Figura VI.12 – Comportamento do controlador IX]]\PID na temperatura de pasteurização após 
perturbação negativa na carga do sistema (Tp) de –7,4 oC – processo integrado HTST 
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Figura VI.13 – Comportamento do controlador IX]]\PID na temperatura de resfriamento após 
perturbação positiva na carga do sistema (Tp) de +8,5 ºC – processo integrado HTST 
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Figura VI.14 – Comportamento do controlador IX]]\PID na temperatura de resfriamento após 
perturbação negativa na carga do sistema (Tp) de –7,4 ºC – processo integrado HTST 
Observa-se que para perturbações no sistema, com as três seções funcionando, 
os controladores apresentaram menores valores de sobre sinal, devido à influência da seção 
de regeneração, que atenua o efeito da perturbação em ambas as seções. 
A Tabela VI.11 mostra, para os controles das temperaturas de pasteurização e 
de resfriamento, com as três seções em operação,  os valores dos índices de erros 
normalizados (ISER, IAER e ITAER), bem como  tempo e erro do sobre sinal (ts, Es) e o 
tempo de acomodação (tac) da temperatura dentro da faixa de ±0,1oC. 
Tanto as figuras, que mostram o comportamento de atuação dos controladores, 
como os parâmetros de avaliação dos controladores, apresentados na Tabela VI.11 
confirmaram a sintonia satisfatória dos controladores IX]]\PID das temperaturas de 
pasteurização e de resfriamento no processo integrado.  
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Tabela VI.11 - Índices de erros dos controladores IX]]\PID – Processo HTST 
  Seção  aquecimento Seção resfriamento 
  Pert (+) Pert (-) Pert (+) Pert (-) 
A (ºC) 8,5 -7,4 8,5 -7,4 
ISER (ºC2s/ºC) 0,10 0,04 0,09 0,07 
IAER (ºCs /ºC) 9,98 4,70 9,77 6,72 
ITAER (ºCs2/ºC) 48,52 15,51 44,71 19,02 
ts (min) 2,50 2,4 2,6 1,8 
Es
 
(ºC) 0,3 -0,2 0,4 -0,3 
tac (min) 5,2 4,2 4,2 3,2 
9,&21&/86®(6
Esta parte do trabalho consistiu em configurar, implementar e testar os 
controladores IX]]\PID/IHHGEDFN das temperaturas de pasteurização e de resfriamento do 
processo de pasteurização HTST. Através da análise de resultados, foi concluído que: 
• Uma metodologia para a implementação do controlador IX]]\, não disponível 
nos softwares de configuração da planta HTST, teve que ser desenvolvida e 
avaliada. A mesma foi realizada através da implementação de equações para o 
cálculo das saídas do controlador, em função do erro e variação do erro. Estas 
relações apresentaram altos coeficientes de correlação e o resultado das 
ANOVAs mostraram que as mesmas são preditivas. Devido à sua fácil 
implementação, esta metodologia de implementação da lógica IX]]\ pode ser 
implementada em outros sistemas que não apresentem blocos IX]]\ prontos.  
• Os valores dos fatores de escala do controlador IX]]\ sintonizados pela 
metodologia de Li (1997) precisaram ser re-ajustados para manter as 
temperaturas controladas dentro da faixa ±0,5 ºC. Os fatores de escalas finais 
Ke, Kd, K0 e K1 do controlador IX]]\  para a temperatura de pasteurização 
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foram 0,3; 4,5; 0,35 e 5,25 e de resfriamento 0,2; 3; 0,41 e 6,15, 
respectivamente. 
• Os controladores foram avaliados sob perturbações degrau de carga do 
sistema, através da alteração da temperatura inicial do produto no processo. 
Os objetivos em manter o erro das temperaturas controladas dentro da faixa de 
±0,5 ºC, com a atuação dos controladores sem oscilações bruscas foram 
alcançados para os dois controladores sintonizados, tanto no funcionamento 
das seções de aquecimento e resfriamento independentes como do processo 
HTST, com três seções simultaneamente.   
• Analogamente aos controles convencionais PID configurados no Capítulo V, 
este controlador IX]]\ PID configurado também pode ser aplicado com 
sucesso no processo HTST. 
9,5()(5Ç1&,$6%,%/,2*5È),&$6
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Para finalizar este trabalho, esta parte consiste na comparação do desempenho 
dos controles convencionais e não convencionais configurados nos capítulos V e VI: 
PID/IHHGEDFNPID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG e IX]]\/PID sob perturbações degrau semelhantes 
de carga no sistema. Nestes ensaios foi utilizada a solução-modelo desenvolvida no 
capítulo I, composta de água e sacarose na concentração de 12 oBrix, utilizada para simular 
um suco de laranja de mesma concentração de sólidos solúveis. Antes dos ensaios de 
perturbações, uma nova análise do primeiro estado estacionário do processo foi realizada 
mantendo-se as vazões de trabalho e temperaturas iniciais dos fluidos constantes, 
mostrando que as condições de estabilização das temperaturas de processo com a solução 
tiveram poucas alterações em relação à utilização da água.  Os ensaios de perturbações 
foram realizados através da mudança da temperatura inicial do produto no processo, pela 
troca do tanque de alimentação do processo. Os desempenhos dos controladores foram 
avaliados através da comparação do tempo de acomodação dentro da faixa de ±0,1 oC, dos 
erros de sobre sinal, pelos índices de erros IAE, ISE e ITAE e pelo comportamento da 
variável manipulada do controle. Os resultados mostraram que, para a solução-modelo, 
todos os controladores satisfizeram as condições requeridas do processo de pasteurização e 
foram eficientes. Menores índices de erros foram encontrados pelo controlador 
PID/IHHGEDFN no caso do controle da temperatura de pasteurização e pelo controlador 
IX]]\/PID para o controle da temperatura de resfriamento. 
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Os capítulos V e VI constaram da configuração dos controles convencionais 
PIDIHHGEDFN e PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG e o controle não convencional IX]]\/PID das 
temperaturas de pasteurização e de resfriamento do processo HTST, utilizando água como 
produto. Nestes ensaios, os três controladores configurados satisfizeram e exigência de 
referência dentro da faixa de ±0,5 oC, valor baseado na diminuição mínima aceitável de 0,5 
oC na temperatura de pasteurização de leite, conforme a análise HACCP, Inppaz (2003). 
Para completar e finalizar o trabalho proposto, este capítulo consta da avaliação 
e comparação da eficiência de atuação dos controladores configurados com a mesma 
sintonia para a manutenção das temperaturas de resfriamento e de pasteurização do 
processo HTST, com binômio tempo/temperatura de 91 oC/40s, utilizando a solução de 12 
oBrix, proposta no Capítulo I. As vazões dos fluidos de processo: solução-modelo, água de 
aquecimento e solução de propileno glicol a 25% foram mantidas nos mesmos valores, de 
150 L/h,  483 L/h e 1920 L/h, respectivamente, e as metodologias de trabalho foram as 
mesmas especificadas nos capítulos V e VI. A análise do desempenho dos controladores foi 
realizada através de comparação dos tempos de acomodação dentro da faixa de ±0,1 oC, dos 
erros de sobre sinal e dos índices de erros dos controladores, calculados após perturbações 
de carga impostas ao sistema HTST.  
A carência de estudos sobre da comparação destes controladores no processo 
HTST justifica os objetivos propostos neste capítulo.  
9,,0$7(5,$/(0e72'26
9,, 0DWHULDO
Os ensaios de comparação do desempenho dos controladores PID/IHHGEDFN
PIDIHHGEDFNIHHGIRUZDUG e IX]]\/PID foram realizados na planta-piloto de pasteurização, 
instalada no Laboratório de Automação e Controle de Processos de Alimentos da Faculdade 
de Engenharia de Alimentos da UNICAMP, Campinas – SP, descrita em detalhes no 
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Capítulo II deste trabalho. Os sensores e atuadores dos controladores PID/convencionais e 
IX]]\PID foram os mesmos utilizados nos Capítulo V e VI, apresentados na Figura V.1. A 
solução modelo utilizada nestes ensaios foi solução de sacarose a 12oBrix, apresentada no 
Capítulo I desse trabalho. 
Para padronização das condições externas, em todos os ensaios realizados neste 
capítulo, a sintonia do controle das temperaturas dos fluidos secundários, água quente e 
vazão de propileno-glicol, em função da variação de potência da resistência da linha foram 
relativas às vazões de trabalho dos fluidos no regime permanente sendo, portanto, os 
valores de Kc, τi e τd de 21,6 ºC/%, 30 e 7,5 para o controle da temperatura da água quente e 
64 ºC/%,  30s e 7,5 s para o controle da temperatura da solução de propileno-glicol. 
9,, 0pWRGRV
VII.3.2.1. VERIFICAÇÃO DO REGIME PERMANENTE DO PROCESSO 
Apesar da solução-modelo apresentar baixa concentração de sólidos solúveis, 
antes de avaliar os controladores, foram realizados ensaios para a verificação das condições 
iniciais do regime permanente e comparados seus resultados com os encontrados para água, 
apresentados na Tabela II.20 deste trabalho. Nestes ensaios, procurou-se manter as mesmas 
vazões dos fluidos de trabalho, isto é, 150 L/h para o produto, 483,3 L/h na água de 
aquecimento e 1920 L/h na solução de propileno-glicol a 25 % de concentração, e 
avaliaram-se as temperaturas de estabilização do produto nas três seções do pasteurizador e 
de saída dos fluidos secundários.  
VII.3.2.2. SINTONIA E IMPLEMENTAÇÃO DOS CONTROLADORES 
A sintonia utilizada nos controladores convencionais e IX]]\ foram mantidas as 
mesmas encontradas nos capítulos V e VI, respectivamente, resumidas nas Tabela VII.1 e 
VII.2. Analogamente à sintonia, nenhuma alteração foi realizada na implementação dos 
controladores do que as apresentadas nos referidos capítulos.  
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Tabela VII.1 – Parâmetros de sintonia dos controladores da temperatura de pasteurização no 
processo  integrado HTST 
Parâmetros dos controles 
convencionais 
PID/IHHGEDFN PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG Fatores de escala do controle IX]]\ de Li (1997) 
Kc 9 9 Ke 0,30 
τi (s) 15 15 Kd 4,50 
τd (s) 7,5 7,5 K0 0,35 
Kcff  0,5 K1 5,25 
 
Tabela VII.2 – Parâmetros de sintonia dos controladores da temperatura de resfriamento no 
processo  integrado HTST  
Parâmetros dos controles 
convencionais 
PIDIHHGEDFN PID/IHHGEDFN
IHHGIRUZDUG 
Fatores de escala do controle  
IX]]\ de Li (1997) 
Kc 12,3 12,3 Ke 0,20 
τi (s) 15 15 Kd 3,00 
τd (s) 7,5 7,5 K0 0,41 
Kcff  0,9 K1 6,15 
VII.3.2.3. COMPARAÇÃO DO DESEMPENHO DOS CONTROLADORES 
As condições iniciais para as variáveis de processo foram as condições do 
regime permanente, encontradas para satisfazer o binômio tempo/temperatura de 91oC/40s, 
obtidas pelos ensaios realizados no respectivo item de resultados deste capítulo. 
Para a comparação do desempenho dos controladores convencionais e IX]]\, 
perturbações de carga do sistema, feitas pela alteração da temperatura de entrada do 
produto no processo, foram impostas no processo integrado com as três seções do 
pasteurizador funcionando simultaneamente. Assim sendo, os controladores de ambas as 
seções, das temperaturas de pasteurização e de resfriamento, atuaram no processo 
concomitantemente.  A Tabela VII.3 mostra os ensaios de perturbações realizados no 
processo HTST para cada configuração de controle testado.  
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Tabela VII.3 – Ensaios de perturbações na carga para a comparação dos controles convencionais e 
IX]]\ das temperaturas de pasteurização e de resfriamento no processo HTST  
Amplitude da perturbação na 
carga (ºC) 
PIDIHHGEDFN PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG )X]]\/PID
Perturbação positiva +8,2 +8,0 6,5 
Perturbação negativa -6,6 -7,0 -7,4 
 
Analogamente ao realizado nos capítulos V e VI, o desempenho dos 
controladores foi testado por 13 minutos em cada ensaio. Foram avaliados: o tempo de 
acomodação para o erro atingir a faixa de ±0,1 oC  (tac), o tempo e erro do sobre-sinal (ts,es) 
e valores dos índices de erros: valor absoluto do erro (IAE), valor absoluto do erro ao 
quadrado (ISE) e valor do erro absoluto ponderado (ITAE). Como as perturbações impostas 
para cada controlador não foram exatamente iguais, para melhor comparação do 
desempenho dos controladores todos estes índices foram mostrados da forma normalizada, 
em relação à amplitude da perturbação, como mostra a equação V.1. 
9,,5(68/7$'26(',6&866®(6
9,, 9HULILFDomRGRUHJLPHSHUPDQHQWHGRSURFHVVR
A Tabela VII.4 compara as temperaturas de processo teóricas (projetadas pelo 
fabricante) e experimentais, utilizando água e solução de sacarose a 12 oBrix com as vazões 
dos fluidos e suas temperaturas de entrada mantidas iguais às encontradas para água em 
regime permanente. 
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Tabela VII.4– Condições projetadas, reais  com água e com solução no processo HTST em regimw 
permanente 
 Seção de Regeneração 
Fluido Produto cru Produto pasteurizado 
 Projetada Águadfd Solução Projetada Águauiui Solução 
Vazão, L/h 150 150 150 150 150 150 
Temperatura entrada, ºC 25 26,2 26,7 91,0 91,0 91,0 
Temperatura saída, ºC 67,20 61,8 61,6 52,73 54,3 55,1 
 Seção de Aquecimento 
Fluido Produto a ser pasteurizado Água de aquecimento 
 Projetada Água Solução Projetada Água Solução 
Vazão volumétrica, L/h 150 150 150 400 483 485 
Temperatura entrada, ºC 67,20 61,5 61,6 92,5 96,2 96,1 
Temperatura saída, ºC 91,30 91,5 91,5 82,98 87,2 87,6 
 Seção de Resfriamento 
Fluido Sol.  propileno-glicol Produto semi-resfriado 
 Projetada Água    Solução Projetada Água Solução 
Vazão volumétrica, L/h 2000 1920 1922 150 148,8 150 
Temperatura entrada, ºC 1,00 -1,7 -1,7 52,73 54,3 55,2 
Temperatura saída, ºC 4,11 2,5 2,4 2,96 8,9 9,7 
 
Através da Tabela VII.4, observa-se que as temperaturas de estabilização das 
seções do pasteurizador, utilizando a solução-modelo, se apresentaram bem similares em 
relação às temperaturas quando água foi utilizada. As diferenças das temperaturas de 
processo ficaram dentro da faixa de ±1 oC, o que pode ser explicado pela pouca diferença 
das propriedades físicas  (densidade e calor específico) e reológicas (viscosidade) da 
solução com as da água, promovendo troca de calor de mesma grandeza.  
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A avaliação do desempenho dos controladores sintonizados nos capítulos 
anteriores (V e VI) foi realizada através de perturbações na carga do sistema em malha 
fechada pela alteração da temperatura inicial do produto no processo, com as intensidades 
mostradas na Tabela VII.3. A seguir são mostrados os comportamentos dos controladores 
das temperaturas de pasteurização e de resfriamento agindo, simultaneamente, sob as 
perturbações impostas no processo HTST e os comportamentos das variáveis: perturbada e  
manipulada. Nestes gráficos, as temperaturas das utilidades não foram mostradas por não 
terem apresentado oscilações bruscas, ficando com variações dentro da faixa de ±0,5 oC 
As Figuras VII.1 e VII.2 mostram, para as três estratégias,  o comportamento do 
controle da temperatura de pasteurização sob perturbações positivas e negativas da 
temperatura do produto na entrada do processo. 
Observa-se, que para perturbações no sistema HTST, utilizando a solução-
modelo como produto, os três controladores configurados apresentaram valores de sobre 
sinal na faixa de ±0,4 oC, e o comportamento da variável manipulada não apresentou 
oscilações bruscas em nenhum dos controles testados, para nenhuma perturbação. 
Pelas figuras apresentadas, pode-se concluir que os três controladores podem 
ser aplicados com sucesso no processo HTST, no sentido de manter as temperaturas de 
pasteurização e de resfriamento dentro da faixa de referência da Inppaz (2003) de ±0,5 oC. 
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Figura VII.1– Comportamento dos controles PID/IHHGEDFN PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG e IX]]\PID: 
erro da temperatura de pasteurização (T-Tsp) após perturbações positivas na temperatura inicial do 
produto (∆Tp), correção da variável manipulada, vazão da água de aquecimento ( aqV∆ ) e 
comportamento da variação da temperatura da água de aquecimento (∆Taq). 
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Figura VII.2 – Comportamento dos controles PID/IHHGEDFN PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG e IX]]\PID: 
erro da temperatura de pasteurização (T-Tsp) após perturbações negativas na temperatura inicial do 
produto (∆Tp), correção da variável manipulada, vazão da água de aquecimento ( aqV∆ ) e 
comportamento da variação da temperatura da água de aquecimento (∆Taq). 
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Figura VII.3 - Comportamento dos controles PID/IHHGEDFN PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG e IX]]\PID: 
erro da temperatura de resfriamento (T-Tsp) após perturbações positivas na temperatura inicial do 
produto (∆Tp), correção da variável manipulada, vazão da solução de propileno-glicol  ( pgV∆ ) e 
variação da temperatura da solução de propileno-glicol (∆Tpg). 
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Figura VII.4 - Comportamento dos controles PID/IHHGEDFN PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG e IX]]\PID: 
erro da temperatura de resfriamento (T-Tsp) após perturbações negativas na temperatura inicial do 
produto (∆Tp) correção da variável manipulada, , vazão da solução de propileno-glicol  ( pgV∆ ) e 
variação da temperatura da solução de propileno-glicol (∆Tpg). 
 
Para realizar uma comparação analítica do desempenho dos controladores, a 
Tabela VII.5 compara os valores dos tempos e erros do sobre sinal normalizados (ts, EsR), 
os  valores dos índices de erros e do tempo de acomodação normalizados (ISER, IAER, 
ITAER e tacR). Os valores em destaque representam os menores índices calculados, dentre as 
três estratégias, para cada perturbação realizada. 
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Tabela VII.5 - Índices de erros dos controladores convencionais e IX]]\PID da temperatura de 
pasteurização 
 PID/IHHGEDFN
PID/IHHGEDFN
IHHGIRUZDUG )X]]\/PID 
 Pert (+) Pert (-) Pert (+) Pert (-) Pert (+) Pert (-) 
A (ºC) 8,2 -6.6 8,0 -7,0 6,5 -7,4 
ISER (ºC2s/ºC) 0,07  0,08 0,08  0,06 
IAER(ºCs /ºC)   7,59 7,71 8,94 6,24 
ITAER(ºCs2/ºC)   22,29 29,90 45,26 22,41 
ts(min) 2,83 2,45 2,15 2,65 2,50 2,30 
EsR(ºC/ºC) 0,04  0,04 -0,04  
tacR (min/ ºC)   0,51 0,70 0,66 0,69 
 
A Tabela VII.5 mostra que todos os índices comparados encontram-se na 
mesma ordem de grandeza e tornando difícil afirmar a superioridade de uma estratégia de 
controle sobre outra. Neste controle, os índices do controlador convencional PID/IHHGEDFN 
apresentaram valores um pouco menores, comparados aos outros dois controles testados.  
A Tabela VII.6 mostra os índices de comparação normalizados para os 
controles convencionais e IX]]\ da temperatura de resfriamento do processo HTST. Apesar 
dos índices do controle IX]]\ terem se mostrados ligeiramente menores que os 
convencionais, devido à similaridade dos valores, também fica difícil afirmar se é 
significativa sua superioridade em relação aos controles convencionais. 
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Tabela VII.6 - Índices de erros dos controladores convencionais e IX]]\PID da temperatura de 
resfriamento 
 PID/IHHGEDFN
PID/IHHGEDFN
IHHGIRUZDUG )X]]\/PID 
 Pert (+) Pert (-) Pert (+) Pert (-) Pert (+) Pert (-) 
A (ºC) 8,2 -6,6 8,0 -7,0 6,5 -7,4 
ISER (ºC2s/ºC) 0,13 0,12 0,13 0,20  
IAER(ºCs /ºC) 11,06 10,18 11,31 14,10  
ITAER(ºCs2/ºC) 51,72  46,06 52,24 32,88 
ts(min) 2,58 1,65 1,80 2,05 1,00 1,20 
EsR(ºC/ºC) 0,05 -0,05 0,04 -0,06  
tacR (min/ ºC) 0,68 0,74 0,71 0,79  
 
9,,&21&/86®(6
Esta parte do trabalho consistiu comparar os controles convencionais 
PID/IHHGEDFN e PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG e o não convencional  IX]]\PID/IHHGEDFN das 
temperaturas de pasteurização e de resfriamento do processo de pasteurização HTST, 
utilizando solução de sacarose a 12oBrix como produto. Pelos resultados, conclui-se que: 
• O regime permanente encontrado com a solução de sacarose mostrou-se bem 
similar ao encontrado para água, em relação às temperaturas de estabilização 
do processo sob as mesmas condições iniciais de temperatura e vazões dos 
fluidos envolvidos, concluindo que as propriedades termofísicas e reológicas 
não influenciaram no processo termo-hidrodinâmico.  
• A comparação dos controladores foi realizada pela análise do comportamento 
do erro sob perturbações degrau no sistema e analiticamente pelos índices de 
erros. Os resultados mostraram que dentre os três controladores testados não 
se pode afirmar a superioridade de um deles, devido aos valores próximos dos 
índices de erros calculados. Porém, os menores índices de erros foram 
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constatados pelo controlador PID/IHHGEDFN para controle da temperatura de 
pasteurização e pelo IX]]\/PID no caso do controle da temperatura de 
resfriamento. 
• Conclui-se que para este processo, qualquer um dos três controladores 
configurados pode ser utilizado para manter a temperatura de pasteurização e 
de resfriamento dentro da faixa de ±0,5 oC, tanto utilizando água como 
soluções até 12 oBrix. 
 
9,,5()(5Ç1&,$6%,%/,2*5È),&$6
INPPAZ.  *03+$&&3%RDVSUiWLFDVGHPDQXIDWXUD*03HDQiOLVHGHSHULJRVHSRQWRV
FUtWLFRVGHFRQWUROH+$&&3: Breve guia sobre aplicação do sistema HACCP, desenvolvido no 
INPPAZ. Disponível em: <http://www.panalimentos.org/ Panalimentos_por 
/haccp2/GUIABREVE.htm>. Acesso em: 20/11/2003.  
LI, X. H.  A comparative design and tuning for conventional fuzzy control. ,(((7UDQVDFWLRQVRQ
V\VWHPVPDQDQGF\EHUQHWLFV3DUW%&\EHUQHWLFV,  v.27, n.5, p.884-889, 1997. 
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 &21&/86®(6*(5$,6
Antes da realização dos ensaios no processo de pasteurização HTST, 
controladores precisaram ser implementados nas linhas dos fluidos secundários com o 
objetivo de manter as suas temperaturas de entrada no processo constantes.  Nesta etapa,  
foram testadas três sintonias para o controlador PID da água de aquecimento de um 
processo de pasteurização: adaptativo de Ziegler-Nichols, parâmetros com valores médios, 
e adaptativo de Aström & Hägglund (1984). Os resultados mostraram que: 
• Na maioria dos ensaios, todas as sintonias testadas apresentaram valores de 
erros dentro da faixa de 0,5 oC. Porém, através da comparação dos índices de 
erros (IAE, ISE, ITAE) e dos valores dos erros de sobre sinal, constatou-se 
que a sintonia pelo método adaptativo de Aström & Hägglund (1984) 
apresentou menores valores de índices de erros e de erro de sobre sinal.  
Após o estudo dos comportamentos transientes da temperatura de pasteurização 
sob perturbações degrau individuais na vazão da água de aquecimento e na carga do 
sistema, e da temperatura de resfriamento sob perturbações da vazão de solução de 
propileno-glicol e da carga do sistema, foram concluídos os seguintes fatos: 
• Na seção de aquecimento, o comportamento transiente mostrado pela 
temperatura de pasteurização após perturbações na vazão do fluido 
secundário, foi representado por funções de segunda ordem com fator de 
amortecimento igual um. Para perturbações degrau na carga do sistema, feitas 
pela mudança na temperatura inicial do produto no processo, a função de 
transferência de primeira ordem com tempo de atraso foi a mais representativa 
do comportamento transiente da temperatura de pasteurização; 
• Analogamente, na seção de resfriamento, o comportamento transiente da 
temperatura de resfriamento pôde ser representado por uma função de 
transferência de segunda ordem com fator de amortecimento igual a um, no 
caso de perturbações na vazão da solução de propileno-glicol, e por uma 
função de primeira ordem com tempo de atraso, no caso de perturbações na 
carga do sistema; 
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• O processo apresentou maior não-linearidade em relação a perturbações nas 
vazões dos fluidos secundários, principalmente para perturbações de 
intensidades opostas (positivas e negativas). O processo foi considerado 
praticamente linear para perturbações na carga do sistema, tanto na seção de 
aquecimento como de resfriamento do pasteurizador. 
Na etapa de configuração, implementação e avaliação dos controladores 
PID/IHHGEDFN e PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG das temperaturas de pasteurização e de 
resfriamento do processo HTST, foi concluído que: 
• Tanto a sintonia dos parâmetros do controlador PID/IHHGEDFN como 
PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG feitas pelas metodologias de Aström & Hägglund 
(1984) e pelas curvas de reação do processo, precisaram de um pequeno re-
ajuste antes do processo ser submetido à perturbações de carga.  Os 
parâmetros finais dos controladores PID/IHHGEDFN Kc, τi, τd ajustados foram, 
respectivamente: s5,7,s15,9  enquanto que os parâmetros ajustados do 
controle PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG Kc, τi, τd e Kcff, foram 5,0es5,7,s15,9  
respectivamente. 
• Para o controle da temperatura de resfriamento, apenas o parâmetro da 
sintonia IHHGIRUZDUG foi re-ajustado. Os parâmetros finais do controlador PID, 
Kc, τi, τd e Kcff, sintonizados foram 9,0es5,7,s15,3,12 , respectivamente. 
• Os controladores foram avaliados sob perturbações da temperatura inicial do 
produto no processo. Os objetivos em manter o erro das temperaturas 
controladas com poucas variações e dentro da faixa de ±0,5 oC, sem 
oscilações bruscas da atuação dos controladores, foram alcançados para os 
dois controladores sintonizados, tanto no funcionamento das seções de 
aquecimento e resfriamento independentes como do processo HTST, com três 
seções simultaneamente.   
• Devido ao bom desempenho dos controladores, ambos poderiam ser aplicados 
no processo integrado. 
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Na configuração, implementação e sintonia do controlador  IX]]\PID/IHHGEDFN 
das temperaturas de pasteurização e de resfriamento do processo HTST, foi concluído que: 
• A metodologia desenvolvida para a implementação do controlador IX]]\ que 
consistiu da inserção de equações para o cálculo das saídas do controlador, em 
função do erro e variação do erro, apresentaram altos coeficientes de 
correlação e os resultados das ANOVAs mostraram que as mesmas são 
preditivas. 
• Os valores dos fatores de escala dos controladores IX]]\ sintonizados pela 
metodologia de Li (1997) precisaram ser re-ajustados para manter as 
temperaturas controladas dentro da faixa ±0,5 oC. Os fatores de escalas finais 
Ke, Kd, K0 e K1 do controlador IX]]\  para a temperatura de pasteurização 
foram 0,3; 4,5; 0,35 e 5,25 e de resfriamento 0,2; 3; 0,41 e 6,15. 
• Os controladores foram avaliados sob perturbações degrau da temperatura 
inicial do produto no processo. Os objetivos em manter o erro das 
temperaturas controladas dentro da faixa de ±0,5 oC, sem oscilações bruscas 
da atuação dos controladores, foram alcançados para os dois controladores 
sintonizados, tanto no funcionamento das seções de aquecimento e 
resfriamento independentes como do processo HTST, com as três seções 
integradas.  Assim sendo o controlador IX]]\ configurado também pode ser 
aplicado com sucesso no processo em questão. 
A comparação dos controles convencionais PID/IHHGEDFN e 
PID/IHHGEDFNIHHGIRUZDUG e o não convencional  IX]]\PID/IHHGEDFN das temperaturas de 
pasteurização e de resfriamento do processo HTST, utilizando solução de sacarose a 12 
oBrix como produto, mostrou que: 
• O regime permanente encontrado com a solução de sacarose mostrou-se bem 
similar ao encontrado para água, em relação às temperaturas de estabilização 
do processo sob as mesmas condições iniciais de temperatura e vazões dos 
fluidos envolvidos.  
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• O erro das temperaturas controladas sob perturbações ficou dentro da faixa de 
±0,4 oC. Os índices de erros mostraram que os três controladores testados 
tiveram valores próximos, podendo ser considerados com eficiências 
semelhantes. 
• Conclui-se que para este processo, qualquer um dos três controladores 
configurados é eficiente para a manutenção das temperaturas de pasteurização 
e de resfriamento, tanto utilizando água como soluções até 12 oBrix. 
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Este foi o primeiro trabalho realizado na planta-piloto de pasteurização de sucos 
montada no LACPA. Baseado nos resultados obtidos, nos recursos: equipamentos, 
softwares e hardwares disponíveis e já configurados, os seguintes trabalhos, para uma 
continuação da investigação do processo de pasteurização de fluidos alimentícios, são 
sugeridos: 
Estudo do processo de transferência de calor com objetivo de encontrar as funções 
do coeficiente de película (h) de cada seção e fluido, para as diferentes 
configurações de escoamento apresentadas em cada seção. Estas equações, baseadas 
em dados experimentais, auxiliariam em estudos de simulações do processo de 
pasteurização; 
Determinar em que faixa de concentração de sólidos solúveis do produto esta 
mesma sintonia pode ser utilizada, realizando uma varredura de ensaios com 
produtos de diferentes concentrações de sólidos solúveis; 
Estudar a implementação de outras configurações de controlares como, por 
exemplo, controlar as temperaturas de aquecimento e resfriamento com a 
manipulação da temperatura dos fluidos utilitários, através da variação da potência 
das resistências das linhas, mantendo suas vazões constantes. 
Estudar a eficiência da sintonia destes controles em outros binômios de 
temperatura/tempo, aplicados a outros fluidos alimentícios, como por exemplo, 
leite. 
Dedicar um estudo à implementação do controlador IX]]\ não utilizando a 
metodologia de Li (1997), com as variáveis de entrada, saída e funções de 
pertinência normalizadas, e propor uma sintonia com os parâmetros de entradas nas 
escalas reais de trabalho. 
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$1(;26
$1(;2,(VSHFLILFDomRGR3DVWHXUL]DGRU
 
 Liquid Processing Division 
Plate Heat Exchanger Specification 
 
Tuchenhagen 
do Brasil Ltda. 
 
&XVWRPHU )($81,&$033DVWHXUL]DGRUGH6XFRGH/DUDQMDOK
4XRWDWLRQ1R 7%5 ,QTXLU\1R 
&RQWDFW 9LYDOGR6LOYHLUD-~QLRU 'DWH Fev/2002 ,WHP 
&XVWRPHU,WHP  
*($78&+(1+$*(13ODWH+HDW([FKDQJHU VT04, 13 Pl., 1.4401, 0.6, NBR, CDS-C-16, 1.4541, 
3 PHE 
7KHUPDO'DWD
3ODWH7\SH 97
)UDPH7\SH &'6&
7RWDO+HDW7UDQVIHU$UHD 0.32 m² 
+HDW5HFRYHU\ 57.98 % 
1XPEHURI3ODWHV 13  
)UDPH0DWHULDO 1.4541  
6XUIDFH   
3DFNHW/HQJWKWRWDO 0.08700 m 
)UDPH([WHQVLRQ 182.05 % 
0D[3DFNHW/HQJWK)UDPH 0.11000 m 
%ROW([WHQVLRQ 184.62 % 
0D[3DFNHW/HQJWK%ROWV 0.11100 m 
:HLJKW*URVV 58.60 kg 
:HLJKW1HW 57.38 kg 
1XPEHUV2I6HFWLRQV 3  
1XPEHU2I,QWHUPHGLDWH5HLQIRUFHPHQW3ODWHV 2 0 
&RQQHFWLRQV)UDPH 4 [ SMS DIN 1,25" 14571 2.0 157 32 
&RQQHFWLRQV ,QWHUPHGLDWH3ODWHV
8 [ SMS DIN 1,25" 14571 2.0 157 25 
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'HVLJQ7HPSHUDWXUH 100.00 °C 
:RUNLQJ3UHVVXUH 3.00 bar 
7HVW3UHVVXUH 3.90 bar 
'HVLJQ&RGH AD  
&,3 Suco In Natura: 0.30 m³/h / 0.900 bar 
8QLW3ULFH7RWDO3ULFH   '0
5HPDUNV  
 
 
6HFWLRQVSH]LILNDWLRQ
&XVWRPHU )($81,&$033DVWHXUL]DGRUGH6XFRGH/DUDQMDOK
4XRWDWLRQ1R 7%5 ,QTXLU\1R 
&RQWDFW 9LYDOGR6LOYHLUD-~QLRU 'DWH Fev/2002 ,WHP 
  
*($(&2)/(;3ODWH+HDW([FKDQJHU VT04, 13 Pl., 1.4401, 0.6, NBR, CDS-C-16, 
1.4541, 3 PHE 
6HFWLRQ Aquecimento 
&DOFXODWLRQ'DWD
7KHUPDO 'DWD
 :DUP 6LGH
 &ROG6LGH 
0HGLD água quente Suco laranja  
+HDW([FKDQJHG 4.30 kW 
)ORZUDWH 0.40 0.15 m³/h 
7HPSHUDWXUH,QOHW 92.50 67.20 °C 
7HPSHUDWXUH2XWOHW 82.98 91.30 °C 
3UHVVXUH'URS 0.480 0.085 bar 
:RUNLQJ3UHVVXUH,QOHW 3.00 2.91 bar 
/07' 5.65 K 
'HQVLW\ 966.80 1033.39 kg/m³ 
+HDW&DSDFLW\ 4203.17 4278.97 J/kgK 
7KHUPDO&RQGXFWLYLW\ 0.67450 1.09586 W/mK 
'\Q9LVFRVLW\,QOHW 0.306 0.511 cP 
'\Q9LVFRVLW\2XWOHW 0.341 0.507 cP 
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8QLW'DWD
3ODWH7\SH VT04 PH K  
7RWDO+HDW7UDQVIHU$UHD 0.14 m² 
7RWDO1R2I3ODWHV 5  
3ODWH7KLFNQHVV 0.00060 m 
3DFNHW/HQJWK 0.01500 m 
6XUIDFH0DUJLQ 9.31 % 
3ODWH0DWHULDO 1.4401  
*DVNHW0DWHULDO NBR  
,QWHUQDO)ORZ3DVVHV[&KDQQHOV 2 x 1 2 x 1 
5HPDUNV  

6HFWLRQVSH]LILNDWLRQ
&XVWRPHU )($81,&$033DVWHXUL]DGRUGH6XFRGH/DUDQMDOK
4XRWDWLRQ1R 7%5 ,QTXLU\1R 
RQWDFW 9LYDOGR6LOYHLUD-~QLRU 'DWH Fev/2002 ,WHP 
  
*($(&2)/(;3ODWH+HDW([FKDQJHU VT04, 13 Pl., 1.4401, 0.6, NBR, CDS-C-16, 
1.4541, 3 PHE 
6HFWLRQ Regeneração 
&DOFXODWLRQ'DWD
7KHUPDO 'DWD
 :DUP 6LGH
 &ROG6LGH 
0HGLD Suco laranja Suco laranja  
+HDW([FKDQJHG 6.65 kW 
)ORZUDWH 0.15 0.15 m³/h 
7HPSHUDWXUH,QOHW 91.00 25.00 °C 
7HPSHUDWXUH2XWOHW 52.73 67.20 °C 
3UHVVXUH'URS 0.043 0.085 bar 
:RUNLQJ3UHVVXUH,QOHW 3.00 3.00 bar 
/07' 15.92 K 
'HQVLW\ 1033.36 1033.64 kg/m³ 
+HDW&DSDFLW\ 4332.71 3613.42 J/kgK 
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7KHUPDO&RQGXFWLYLW\ 1.09557 1.09942 W/mK 
'\Q9LVFRVLW\,QOHW 0.507 0.518 cP 
'\Q9LVFRVLW\2XWOHW 0.510 0.514 cP 
8QLW'DWD
3ODWH7\SH VT04 PH K  
7RWDO+HDW7UDQVIHU$UHD 0.09 m² 
7RWDO1R2I3ODWHV 4  
3ODWH7KLFNQHVV 0.00060 m 
3DFNHW/HQJWK 0.01200 m 
6XUIDFH0DUJLQ 545.95 % 
3ODWH0DWHULDO 1.4401  
*DVNHW0DWHULDO NBR  
,QWHUQDO)ORZ3DVVHV[&KDQQHOV 1 x 1 2 x 1 
5HPDUNV  

6HFWLRQVSH]LILNDWLRQ
&XVWRPHU )($81,&$033DVWHXUL]DGRUGH6XFRGH/DUDQMDOK
4XRWDWLRQ1R 7%5 ,QTXLU\1R 
&RQWDFW 9LYDOGR6LOYHLUD-~QLRU 'DWH Fev/2002 ,WHP 
  
*($(&2)/(;3ODWH+HDW([FKDQJHU VT04, 13 Pl., 1.4401, 0.6, NBR, CDS-C-16, 
1.4541, 3 PHE 
6HFWLRQ Resfriamento 
&DOFXODWLRQ'DWD
7KHUPDO 'DWD
 :DUP 6LGH
 &ROG6LGH 
0HGLD Suco laranja água gelada  
+HDW([FKDQJHG 7.27 kW 
)ORZUDWH 0.15 2.00 m³/h 
7HPSHUDWXUH,QOHW 52.73 1.00 °C 
7HPSHUDWXUH2XWOHW 2.96 4.11 °C 
3UHVVXUH'URS 0.043 1.706 bar 
:RUNLQJ3UHVVXUH,QOHW 2.96 3.00 bar 
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/07' 14.53 K 
 
'HQVLW\ 1033.68 999.93 kg/m³ 
+HDW&DSDFLW\ 3505.77 4209.15 J/kgK 
7KHUPDO&RQGXFWLYLW\ 1.09999 0.56002 W/mK 
'\Q9LVFRVLW\,QOHW 0.513 1.714 cP 
'\Q9LVFRVLW\2XWOHW 0.523 1.552 cP 
8QLW'DWD
3ODWH7\SH VT04 PH K  
7RWDO+HDW7UDQVIHU$UHD 0.09 m² 
7RWDO1R2I3ODWHV 4  
3ODWH7KLFNQHVV 0.00060 m 
3DFNHW/HQJWK 0.01200 m 
6XUIDFH0DUJLQ 0.60 % 
3ODWH0DWHULDO 1.4401  
*DVNHW0DWHULDO NBR  
,QWHUQDO)ORZ3DVVHV[&KDQQHOV 1 x 1 1 x 2 
5HPDUNV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(VSHFLILFDomRGR5HWDUGDGRU
N. Descrição Valores 
01 Identificação:  
02 Nome: Retardador tubular sanitário 
03 TAG: RT 01 
04 Características de Fluido:  
05 Nome do Fluido: Suco de laranja in natura 
06 Tipo: Newtoniano 
07 Densidade: 1033 kg/m3 
08 Viscosidade: 1 cP 
09 Sólidos Suspensos: Não 
10 Concentração: 12° Brix 
11 Corrosivo: Não 
12 Temperatura de Entrada: 91°C 
13 Temperatura de Saída: 91°C 
14 Vazão de Alimentação: 150 l/h 
15 Características Mecânicas:  
16 Material de Construção (Tubos): AISI 304 
18 Material de Construção (Conexões): AISI 304 
18 Características de Projeto:  
19 Diâmetro da tubulação: 1”  OD 
20 Diâmetro interno da tubulação: 22,4 mm 
21 Número de Passos: 4 
22 Comprimento do passo: 1100 mm 
23 Velocidade do Fluido: 0,11 m/s 
24 Volume de tubo por metro: 0,39 L 
25 Conexões de Processo:  
26 Diâmetro Nominal Conexões de Fluido entrada: Macho SMS 1”  OD 
27 Diâmetro Nominal Conexões de Fluido saída: Macho SMS 1”  OD 
28 Capacidade de Retenção  
29 Vazão: 150 l/h 
30 Tempo de retenção: 40 segundos 

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CONTROLE DA TEMPERATURA DE PASTEURIZAÇÃO 
 
@ErroTE408 = @TE408 - @PID_TE408.SP  
@Erro1 = @ErroTE408 
@DErroTE408 = ( @Erro2 - @Erro1 ) /  @taqc 
@Erro2 = @Erro1 
@ErroTE408 = @Ke * @ErroTE408 
@DErroTE408 = @DErroTE408 * @Kd  
 
 
IF ( @FuzzyPID  ) 
@MFuzzyPID = "FUZ_LIG" 
@a= -0.00376428 
@b= -0.91250582 * @ErroTE408 
@c = -0.90476328 * @DErroTE408 
@d = 0.004701345 * @ErroTE408 * @ErroTE408 
@e= 0.003734554 * @DErroTE408 * @DErroTE408  
@f= -0.00361777 * @ErroTE408 * @DErroTE408  
@g=  0.0986127 * @ErroTE408 * @ErroTE408 * @ErroTE408  
@h= 0.08731428 * @DErroTE408 * @DErroTE408 * @DErroTE408   
@i= 0.437282176 * @ErroTE408 * @DErroTE408 * @DErroTE408  
@j= 0.434191953 * @ErroTE408 * @ErroTE408 * @DErroTE408 
 
@DHzAq = @a + @b + @c + @d + @e + @f + @g + @h + @i + @j 
 
@uPIs0 =  @uPIs1 
@uPIs1 = @DHzAq  
@UPIss  = @uPIs 
@uPIs = ( @taqc * ( @uPIs0 + @uPIs1 ) / 2 ) + @UPIss  
@uPI = @uPIs * @K0   
@uPD = 45 + @DHzAq * @K1  
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@PID_TE408.OUT  = @uPI + @uPD  
 
ELSE 
 
@MFuzzyPID = "FUZ_DSL" 
@uPIs0 = 0 
@uPIs1 = 0 
@UPIss  = 0 
@uPIs = 0 
@uPI = 0 
@uPD = 0 
@DHzAq = 0 
 
ENDIF 
 
&21752/('$7(03(5$785$'(5(6)5,$0(172
 
@ErroTE410   = @TE410 - @PID_TE410.SP   
@Erro1a = @ErroTE410 
@DErroTE410 = ( @Erro2a - @Erro1a ) / @trsf  
@Erro2a = @Erro1a 
@ErroTE410 = @KeR * @ErroTE410 
@DErroTE410 = @DErroTE410 * @KdR  
 
IF ( @FuzzyPIDR ) 
@MFuPIDR = "FZR_LIG" 
@a1 = 0 
@b1 = 0.03062673 * @ErroTE410  
@c1 = 0.99535046 * @DErroTE410 
@d1 = 0.062437347 * @ErroTE410 * @ErroTE410 
@e1 = 0.048573873 * @DErroTE410 * @DErroTE410  
@f1 = 0.073277706 * @ErroTE410 * @DErroTE410  
@g1 = -0.1975026 * @ErroTE410 * @ErroTE410 * @ErroTE410  
@h1 = -0.1458666 * @DErroTE410 * @DErroTE410 * @DErroTE410   
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@i1 = -0.56028773 * @ErroTE410 * @DErroTE410 * @DErroTE410 
@j1 = -0.58478628 * @ErroTE410 * @ErroTE410 * @DErroTE410 
 
@DHzRf  = @a1 + @b1 + @c1 + @d1 + @e1 + @f1 + @g1 + @h1 + @i1 + @j1 
 
 
@uPIsR0  = @uPIsR1 
@uPIsR1 = @DHzRf  
@UPIssR = @uPIsR 
@uPIsR = ( @trsf * ( @uPIsR1 + @uPIsR0 ) / 2 ) + @UPIssR  
@uPIR = @uPIsR * @K0   
@uPDR = 45 + @DHzRf  * @K1R  
@PID_TE410.OUT = @uPIR + @uPDR  
 
ELSE 
 
@MFuPIDR = "FUZR_DSL" 
@uPIR = 0 
@uPIsR = 0 
@uPIsR1 = 0 
@uPIsR0 = 0 
@uPDR = 0 
@DHzRf = 0 
@UPIssR = 0 
 
ENDIF 
 
